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1. PREMESSA

Nell’ambito del Piano annuale di realizzazione 2009 dell'Accordo di Programma MSE-
ENEA sulla ricerca di sistema elettrico, linea attivita 5.2.5.11 sulle celle a combustibili, finalizzate
alla possibilita di accoppiamento della MCFC con I’impianto di gassificazione, si e proposto lo
sviluppo di una tecnologia basata sull’accoppiamento del gassificatore Hydrosyn con I’impianto
cella a combustibile a carbonati fusi.

Il progetto Hydrosyn, tecnologia nata in ENEA, sulla base di prove sperimentali effettuate
sull’impianto, ha permesso 1’attuazione di interventi migliorativi che hanno portato alla forma
attuale del reattore, brevettata nel 2008 dal’ENEA insieme con 1’Universita dell’Aquila.
L’accoppiamento di tale impianto con la cella a combustibile a carbonati fusi da 125kWel in
realizzazione nel C. R. ENEA Trisaia permetterebbe di avere una tecnologia tutta italiana per la
trasformazione delle biomasse ed il suo utilizzo al fine della produzione di energia elettrica.

Il gassificatore a letto fluido utilizza una miscela di ossigeno-vapore che serve sia per la
fluidizzazione del letto sia per la gassificazione. La portata nominale di biomassa (su base umida) e
all’incirca pari a 220 kg/h; quella di gas combustibile prodotto & pari a 380 Nm*/h in condizioni di
processo (T=850°C e P atmosferica, a meno dei AP). La miscela di syngas, grazie alla particolare
geometria della sezione di fluidizzazione costituita da un corpo centrale suddiviso in due camere
comunicanti, in virtu della diversa fluidizzazione imposta, inizia a circolare insieme al materiale
costituente il letto (sabbia o olivina). Cio favorisce lo scambio termico e quindi I’instaurarsi di una
temperatura uniforme nel reattore, aumentando 1’efficienza di gassificazione e dei contenuti in
TAR. Il syngas cosi e idoneo all’utilizzo come corrente anodica per la MCFC.

Il presente obiettivo propone la valutazione delle alternative disponibili per la purificazione
dei gas e la realizzazione di quanto necessario per il collegamento tra il gassificatore e la cella a

combustibile a carbonati fusi.



2. ANALISI DELLE DIVERSE TECNOLOGIE PER LA PURIFICAZIONE DEL
SYNGAS

Allo stato attuale la sezione di clean-up ha duplice funzione, da un lato di neutralizzare le sostanze
acide formatesi nel processo di gassificazione a causa dell’ ambiente riducente e della presenza di
cloro e zolfo nella biomassa di partenza, quali 1’acido solfidrico e 1’acido cloridrico, e di abbattere il
particolato presente nella corrente gassosa allo scopo di renderla idonea come corrente anodica da
alimentare alla cella a combustibile a carbonati fusi (MCFC), dall’altro, di evitare trascinamenti di
tar che si formano durante 1’intero processo.

Il syngas che lascia il gassificatore ad 850°C, contiene mediamente acido solfidrico e cloridrico con
una concentrazione media di 250 e 100ppm rispettivamente viene, in primo luogo é raffreddato a
600°C ed ¢é alimentato alla sezione di declorazione; per far cio si utilizza ossido di calce, CaO con
una dimensione media delle particelle di 40pm ed una temperatura compresa tra i 525°C e 620°C e
pressioni tra i 100-200mbar.

La declorazione e stata effettuata usando della calce (CaO), ottenuta tramite calcinazione di calcare

(CaCoO0:s), con le seguenti caratteristiche:

Lime characteristic
density(Kg/dm®) 3,35
proximate chemical composition
CaO(%w) 90min
CO,(%w) 3,5max
SiO,(%w) 0,05max
S(%w) 0,05max
H,0(%w) 1max
MgO(%w) 1,5max
Size(um) 50-100

Tabella 1: Caratteristiche chimico-fisiche del materiale utilizzato per la declorosolforazione

La portata alimentata di calce alimentata é stata di 0,63Kg/h (0,57Kg/h di CaO) ed il rapporto
molare sorbente/acido(Ca/(CI+S)) e stato di circa 4,3.
Di seguito si riporta la tabella relativa all' efficienza di rimozione dello zolfo (SR) e all'efficienza di

rimozione del cloro (CR) determinate con la variazione delle concentrazioni tra I’ingresso e 1’uscita

dello stadio:
Tindech.(°C) 508
Toutdech.(°C) 476
CaO(Kg/h) 0,57
H,S(ppmv) 40
HCl(ppmv) 36
SR% 84
CR% 66

Tabella 2: Efficienza di rimozione delle specie acide presenti nel syngas



A valle della fase di desolforazione e declorazione vi ¢ la fase di abbattimento del particolato che
avviene mediante un ciclone al fine di raccogliere le particelle aerodisperse sfruttando la loro forza
di inerzia. Mediante questo sistema si riesce a raggiungere efficienze di rimozione quasi totali del

particolato.

2.1 Confronto dell’efficienza di rimozione dell’H,S mediante diversi sorbenti

Lo studio termodinamico condotto nella seconda annualita dell’AdP ha preso in considerazione il
confronto tra I’utilizzo di sorbenti a maggiore efficienza di rimozione rispetto all’ossido di
calcio(Allegato 3) per cio che concerne I’abbattimento dell’acido solfidrico.

Di seguito si riportano le reazioni prese in esame al fine di effettuare il confronto tra i sorbenti:
Ca0y H, S, > CaSy+H, 0y, @

CuOy +H,S(,) > CuSy+H,0y, 2)

I calcoli termodinamici dimostrano che sorbenti a base di Ca non sono adatti ad alte temperature, al
contrario si dimostra decisamente piu efficace il CuO che sotto ogni condizione considerata
sembrerebbe raggiungere contenuti di H,S dell’ordine di 1 ppm o decimi di ppm.

E’ stata considerato nello studio I’effetto della CO, del syngas e i connessi fenomeni di
carbonatazione, i quali portano ad una diminuzione della capacita del sorbente, mentre la
performance di sostanze sorbenti a base di CuO e dovuta ad un diverso meccanismo di
assorbimento.

Tuttavia, il CuO é ridotto a Cu metallico dalla elevata presenza di H, nel syngas e, al fine di
ottimizzare la purezza del gas, andrebbe investigato I’effetto della concentrazione di H; e della
temperatura di processo.

| risultati dei calcoli di equilibrio mostrano che CuO potrebbe essere un sorbente adatto per la
rimozione di H,S, mentre ’azione di desolforazione del CaO viene limitata a causa dell’alta

concentrazione di H,O e della concentrazione di CO, presente nel syngas.

L’altro aspetto sempre legato al cleaning che ¢ stato considerato nell’ambito dell’AdP 2009-2010 é
legato alla presenza di tar nel gas di sintesi. Anche in tale ambito sono stati effettuati studi
modellistica in ambiente ChemCAD dell’impianto Hydrosyn a letto fluidizzato internamente
ricircolante.

Il modello & empirico-teorico, ovvero sono stati impiegati dati sperimentali, teorie termodinamiche
e cinetiche per il suo sviluppo(Allegato 2). Il modello & organizzato in piu sub-modelli al fine di
essere pit aderente alla architettura del reattore e ai diversi processi chimici ( pirolisi, combustione,
gassificazione). la camera a flusso discendente piu ricca in vapore, é stata simulata da sub-unita che

descrivono i processi di pirolisi della biomassa e di gassificazione del char, invece la camera a
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flusso ascendente piu ricca in ossigeno é stata simulata da una sub-unita che simula la combustione
del char. Altre sub unita sono state utilizzate per simulare il free-board.

Complessivamente lo schema adottato per suddividere I’impianto Hydrosin in sub-unita e il

seguente:
Calore trasferito alle due PrndoEi uscenti dal 1'«=:smnre -
correnti di ossigeno/ acqua T3, P=latm : gas. tar, soot

= -

Zona 3, Freeboard
T3, P=latm

Equilibrio Cinetico
Gibbs - T CSTR-T7
adiabatico adiabatico

Mescolamenta

gas, nerofumo
Zona 2

Combustione
T2, P=1 atm

Perdita
di calore
p—

Gassifica. char
stechiometrica
adiabatico - T,

devolatilizzazione

stechiometrico
25°C, latm

conv. Biomassa

stechiometrico
comv. 02

Qase

Figura 1: Schematizzazione dell’impianto Hydrosin

Sono state utilizzate, in prima approssimazione, leggi cinetiche tradizionali del primo ordine per le
reazioni di formazione dei TAR simulati attraverso appositi reattori di formazione per poter
descrivere il noto trend della diminuzione dei tar all’aumentare della temperatura dovranno essere
caratterizzati da energie di attivazione virtuali negative, mantenendo la stesura del modello
semplice e funzionale. Basteranno quindi almeno due serie di dati sperimentali a temperature
diverse per poter determinare i parametri cinetici e rendere il modello predittivo per un particolare
processo di gassificazione in questa tipologia del reattore.

Una soluzione apparentemente interessante ma alquanto inconveniente, per evitare di ricorrere

ai reattori cinetici di formazione (reazioni di formazione), e quella di sostituirli con reattori
cinetici di consumo tar con energie di attivazione positive che ancora conservano la capacita

di fare previsioni in termini di temperature e tempi di residenza, ma cio richiede di includere

la formazione dei tar nelle zone di devolatilizzazione e/o di combustione nei reattori
stechiometrici di decomposizione biomassa e/o di gassificazione char oppure direttamente nel
freeboard. Tale soluzione é sempre realizzabile grazie alla struttura modulare del modello, ma
rende il modello rigido e vincolato ad avere un numero limitato di specie rappresentative del

tar, con ciascuna loro produzione iniziale a priori fissata.



La modellizzazione di scambio termico effettuata in termini di salto minimo della temperatura
puo ottenere la sua verifica ed il suo grado di approssimazione, dalla costruzione di un
modello fluido dinamico a parametri distribuiti condotto in regime stazionario del letto
fluidizzato circolante che tenga in conto dell’inerzia termica della sabbia, della geometria del
gassificatore e dell’entita della circolazione.
Il risultato complessivo della modellazione numerica rappresenta la possibilita di poter prevedere la
quantita e la tipologia del gas, del residuo solido, dei tar in ciascuna condizione di processo per il
doppio letto fluido ricircolante Hydrosyn imponendo alcune implementazioni al codice di
simulazione come di seguito descritto:

> Rendere le rese in char, tar e metano dipendenti dalle condizioni operative oltre dalle portate

degli agenti gassificanti;

» D’approccio all’equilibrio della composizione di syngas dipendenti dalla temperatura e dai
tempi di residenza nel reattore;
Collegamento diretto con la tipologia del reattore a letto interconnesso circolante;
I’influenza sul processo di gassificazione della pezzatura della biomassa alimentata;

considerazione del char come un generico composto di C, H e O, anziché carbonio puro;

Y V V V

considerazione dei tar, per includere senza limiti le specie desiderate con rese indipendenti

ed non piu limitati ad una singola specie chiave: naftalene;

Le basi fondamentali del modello sviluppato si appoggiano su un numero ristretto di

parametri pari a quattro, cercando di riprendere tutti i processi fondamentali che avvengono
all’interno del gassificatore, ¢ stato privilegiato una modellizzazione modulare, suddividendo

in un numero minimo di tre zone il gassificatore tale da permettere il loro miglioramento
indipendente. Sono stati utilizzati, in linea con la geometria del gassificatore, strumenti
termodinamici e cinetici nonche di calcolo numerico implementati tutti nel simulatore di
chemcad(Allegato 1).

Di seguito saranno riportati i principali risultati ottenuti dalle simulazioni numeriche predittivi del

comportamento del gassificatore in diverse condizioni di processo:



2.1.1 Effetto del rapporto ponderale di Biomassa daf inviata al reattore di

devolatilizzazione A e la Biomassa daf totale alimentata - Effetto di Pezzatura

Tdev Tcomb T in Tfb out 80
850 - - 70
3 &0
800 2
o 50
m jo
—
g 750 g 40 s
E,_ g 30
E 700 e 20
s o
650
S 0 T
600 0,5 07 0,9
0.5 0.7 0,9 Pezzatura
1.6 6
1.4 5
% 1,2
C .
a8 08 E 3
; 0r6 "
g : 2
a 04
0,2 1
0 . 4] :
0,5 0,7 09 0,5 0,7 0,9
Pezzatura Pezzatura
0,4 11,3
0,35 - 11,2
s 03 _Egz g 111*1
X — = |
S 0,25 =
s 02 = 2 109 T—
w
c 4 — CH 4 . 108 \
o @ ’
E 0,15 % 10,7 \
“ 01 “ 106
0,05 10,5 -
0 : : 10,4 T :
05 0,7 0.9 0,5 0,7 0.9
Pezzatura Pezzatura

Figura 2: Risultati di simulazioni numeriche in ambiente Chemcad-Effetto della pezzatura




2.1.2 Effetto del rapporto ponderale di char residuo inviato alla zona di combustione
e di char residuo totale prodotto dalla devolatilizzazione - Effetto di Intensita di circolazione

—T dev Tcomb ===Tfbin =T fb out 90
850 80 /-
300 | / 70 /
: j @ i
3 | P
2 750 % 50 /
700 + =
= 20
650 "‘_/—/
600 - : : 0
0,55 0,75 0,95 0,55 0,65 0,75 0,85 0,95
Portata al combustore kg/h Rapporto ricircolo char
1,6 G
1'4 \ 5
9 1.2
g %
g . \
0,8 ® 3
g _
g 0,6 3
a 04
0,2 :
0 : . : , 0
0,55 0,65 0,75 0,85 0,95 0,55 0,65 0,75 0,85 0,95
Rapporto di ricircolo char Rapporto riricrcolo char
&= —CO0 —(C02
0,45 - 2 iz 11,2
0,4 —— —
E 0,35 E, 11
© 0,3 =
B oo 2 108 +
-g 0,25 -+ g
02 g 106
I 0,15 &
0,1 10,4
0,05
0 : ; s 10,2 ; ;
0,55 0,65 0,75 0,85 0,95 0,55 0,65 0,75 0,85 0,95
Rapporto ricircolo char Rapporto ricircolo char

Figura 3: Risultati di simulazioni numeriche in ambiente Chemcad-Effetto dell intensita di

circolazione

2.1.3 Effetto dell’approccio nel reattore di equilibrio water-shift nel freeboard



E’ stata effettuata una simulazione per valutare I’effetto del parametro “approach” e cercare di
riprendere la composizione del dry gas simili a quelle ottenibili mediante I’impianto di
gassificazione Hydrosin(Allegato 2).

Sono stati utilizzati la temperatura riportata nel freebord, la stessa composizione per la
biomassa e le stesse portate degli agenti gassificanti vapore d’acqua ed ossigeno espresse
relativamente dai rapporti steam/biomass e equivalence ratio.

Non é stato possibile definire chiaramente la quantita di vapore alimentata in quanto il
rapporto non specifica se si tratta di biomassa tal quale, dry o daf.

Di fatto utilizzando il rapporto su base daf il bilancio di elementi non puo essere soddisfatto,
cio é naturalmente attribuibile alla composizione di gas ottenuta per misura diretta, pertanto
soggetta ad inevitabili errori sperimentali. In particolare, riducendo il valore dell’ossigeno del
10% si riesce a chiudere soddisfacentemente il bilancio elementare di tutti i componenti,
permettendo € possibile eseguire una simulazione rigorosa in chemcad utilizzando questo
nuovo valore di portata.

Dai risultati della simulazione si ottengono in corrispondenza della temperatura di freeboard
riportata nel lavoro ed impostata al modello, delle perdite di calore pari al 4,5% del potere
calorifico della biomassa daf alimentata.

Variando I’approach nel reattore di equilibrio a parita della temperatura del freeboard si sono

calcolati le composizioni di dry gas e riportati per il confronto nelle figure seguenti.

® Dati sperimentali m Dati sperimentali
m Dati modello (ap. 0) M Dati modello (ap. 0)
Dati modello (ap. 315) Dati modello (ap. 315)

Moli / Kg Bio DAF
o
w

Frazione molare
o
N

o
[

20 - L

15 4 L - .

10 g ' i

‘AR N | 1

o H B =B B o | NN HEN BN BN
O 02 H2 CH4 H2 co co2

CH4

Figura 4: Confronto modello-sperimentale per i singoli costituenti la fase gassosa
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2.1.4 Effetto del rapporto ponderale di Ossigeno/Biomassa daf

Il parametro in questione é variato tra un limite inferiore pari a 0,27 KgO,/KgBiomassa daf , valore

minimo per ottenere nelle due camere una temperatura che garantisca il corretto

funzionamento del letto, ed un limite superiore pari a 0.4, valore a cui si ottiene il valore

minimo accettabile di char residuo.

850 = 70 T —
| / 60
750
® g 50
3 700
;] Z 40 -
§ 650 o
b e 30
g Fb- =] |
—— 20
550
——Tfbin 5 N\
500 7 T fb out
450 T 0
0,25 0,3 0,35 0,4 0,25 0,3 0,35 0,4 0,45
Kg 02 / Kg Biomassa DAF Char residuo [g/h]
1,6
2 / 3
g 12 a
1
3 - 3 <
S o
‘:; 0,8 K
& 06 2
& 04
1
0,2
0+ ‘ . ~ 0! . . .
0,25 0,3 0,35 04 0,45 0,25 0,3 0,35 0,4 0,45
Kg 02 / Kg Biomassa DAF Kg 02 /Kg Biomassa DAF
05 11,3
11,2 +
04 11,1 -
s S
& —C0 & 11 -
o -
E o —C02 | 109
5 o 108 N\
5 02 —H2 = ? \
E 8 107
G4 —CH4 a 106 -
10,5 -
0 : ‘ 10,4 - : ‘ ; :
0,25 0,3 0,35 04 0,45 0,25 0,3 0,35 0,4 0,45
Portata ossigeno kg/h Kg 02 / Kg Biomassa DAF
Figura 5: Risultati di simulazioni numeriche in ambiente Chemcad-Effetto del rapporto

Ossigeno/Biomassa
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2.1.5 Effetto del rapporto ponderale di vapore d'acqua/Biomassa daf

T dev Tcomb Tfbin Tfb out 80
850 70
60
800 =]
o :E 50
g 750 g 40
é 700 5 30
2 e 20
650 10
600 0
0,5 1 1,5 2 0,5 1 1,5
Kg Vapore / Kg Biomassa DAF Kg Vapore / Kg Biomassa DAF
1,6
1,4 >
1,2 il
g ! I
g 08 B3
v 06 2
0.4
0,2 1
0 . ; 0 : .
0,5 1 1.5 2 0,5 1 15
Kg Vapore/Kg Biomassa DAF Kg Vapore/Kg Biomassa DAF
0,45 11,3
0,4 113
. 035 _,__--’_'/ L 111 \
5 03 —C0 £ 1
g 025 - | ——C02 8 109 - \
£ 02 T o 108 S
8 o015 \\2 st 2 107
“ 01 = 106
0,05 10,5
1] . 10,4 .
0,5 1 15 2 0,5 1 1,5
Kg Vapore / Kg Biomassa DAF Kg Vapore/Kg Biomassa DAF

Figura 6: Risultati di simulazioni numeriche in ambiente Chemcad-Effetto del rapporto

Vapore/Biomassa
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2.1.6 Effetto della potenza termica persa dal gassificatore
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“ 01 o
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Figura 7: Risultati di simulazioni numeriche in ambiente Chemcad-Effetto delle perdite termiche

2.1.7 Effetto del rapporto ponderale di una miscela di ossigeno e vapore d'acqua e la

Biomassa daf
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2.3 Metodi ad Assorbimento chimico della anidride carbonica e acido solfidrico ONE-STEP

Il syngas che si produce nel trattamento di gassificazione di biomasse pu0 contenere percentuali
variabili di idrogeno solforato e di altri composti volatili, in dipendenza dal tipo di processo
adottato, dalla tipologia di ambiente riducente, dalla riserva alcalina presente ed infine dalla
composizione chimica della materia prima gassificata. Anche nelle migliori condizioni di esercizio,
la quantita di idrogeno solforato, che rappresenta il componente guida per il dimensionamento degli
impianti di trattamento, pone problemi di corrosione, di cattivi odori e di danneggiamento di
processi catalitici, € presente generalmente al di sopra dei limiti consentiti per una corretta
alimentazione dei dispositivi di conversione energetica (motori, celle a combustibile, ecc.).

Nel caso particolare di syngas da gassificazione di biomassa, € noto che la sua composizione puo
variare frequentemente in funzione dei piu svariati fattori.

Per tale motivo occorre operare con impianti di trattamento che possano offrire alte prestazioni, una
qualita costante ed una notevole riserva di potenzialita depurativa.

La eliminazione dell’idrogeno solforato dai gas ¢ stato affrontato gia da molti anni dall’industria
chimica: i metodi adottati sono molti e differiscono tra loro in relazione alla quantita di H,S
presente, alla composizione chimica della miscela di gas da trattare ad al grado di abbattimento che
si vuole raggiungere.

| sistemi generalmente adottati sono quelli del lavaggio con soluzione reattive ossidanti o con acqua
(processi ad assorbimento liquido) oppure con trattamenti a secco utilizzando masse solide
costituite da ossidi di ferro provenienti da scarti minerali piu 0 meno rielaborati (masse LUX e
masse LAMING).

L’efficienza delle masse tradizionali, sopra citate, ¢ piuttosto bassa e raramente supera il 15+20%
del peso della massa adsorbente. In questi casi si richiedono velocita spaziali molto basse e quindi
grandi volumi di processo. Inoltre la efficienza delle masse tradizionali risulta molto spesso, dopo la
rigenerazione, ridotta di circa il 70% dell’attivita iniziale e tali masse vanno generalmente eliminate
dopo un certo numero di cicli.

| risultati sperimentali dimostrano che 1 processi a base di alcanolammine (MEA,
monoetanolammina; TEA trietanolammina) e/o di carbonato di potassio (K,COs), sono molto
efficienti ed economicamente convenienti per grandi portate, anche se presentano problemi relativi
alle efficienze delle masse solide. Le cause del crollo di efficienza delle masse solide sono
attribuibili, oltre alla formazione di microcristalli di solfuri sulla superficie del solido adsorbente,

alla presenza di alcuni particolari composti presenti nel syngas.
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Si tenga inoltre presente che I'affermare che nel syngas é presente solo H,S e una esemplificazione.
In effetti lo zolfo puo essere presente anche come mercaptani e disolfuri organici. Ed anche come
acidi polisolfidrici (polisolfani) la cui chimica e reattivita € ancora poco studiata.

Inoltre, la notevole stabilita dell'H,S (AG° = -33kJ /mole) esclude I'impiego di qualsiasi metodo di
eliminazione per decomposizione termica compatibile con la miscela in cui si trova.

Lo stadio di abbattimento congiunto della anidride carbonica e dell’acido solfidrico viene a valle di
un lavaggio basico al fine di abbattere completamente I’acido cloridrico e di ridurre le
concentrazioni di acido solfidrico in uscita da tale stadio. L acido cloridrico viene abbattuto
totalmente mediante lavaggio con NaOH in quanto essendo acido forte, la sua costante acida di
dissociazione & superiore a 10000, pertanto completamente separata in H" e CI” in soluzione
acquosa. Differente ¢ invece il caso dell’acido solfidrico, che ¢ un acido debole le cui costanti di
dissociazione acida sono rispettivamente Ky 9,6 - 10% e K,: 1,3 - 10™ e quindi risulta molto piu
complicato il processo di rimozione/neutralizzazione dalla corrente gassosa.

La sezione successiva, oggetto del presente documento, ossia la rimozione congiunta di acido
solfidrico[1] e anidride carbonica[2] mediante un processo di assorbimento chimico one step in un
unico stadio di “clean-up” mediante opportune miscele di ammine allo scopo di rimuovere
entrambe le sostanze che inficiano la qualita del syngas da gasificazione.

La sezione di clean-up dovra avere la funzione di neutralizzare 1’acido solfidrico che si forma a
causa della presenza di zolfo contenuto nelle biomasse e dell’ambiente riducente di reazione, e di
ridurre il quantitativo di anidride carbonica allo scopo di renderla idonea come corrente anodica da
alimentare alla cella a combustibile a carbonati fusi (MCFC)[3].

Il processo di rimozione che si intende sviluppare é costituito da uno stadio di assorbimento in
soluzione acquosa si intende utilizzare miscele di metildietanolammina (MDEA), metanolammina
(MEA), trietanolammina (TEA) il tutto additivato con piperazina. Questa miscela reagente dovra
essere in grado di massimizzare 1’efficienza di rimozione, infatti alcune di tali ammine risultano
efficaci sia nei confronti di CO, che di H,S, mentre altre sono maggiormente selettive verso una
delle specie da rimuovere.

L’utilizzo di metildietanolammina presenta una affinitd molto piu debole nei confronti della COs,
pertanto sara necessario utilizzare opportuni additivi come la piperazina o in alternativa utilizzando
miscele di etanolammine in aggiunta alla MDEA.

Il principale obiettivo della presente proposta progettuale e quello di valutare le selettivita in termini
di rimozione dell’acido solfidrico e dell’anidride carbonica al variare delle principali condizioni

operative e delle diverse miscele di ammine impiegate.
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In tale ambito sara opportuno effettuare valutazione circa 1’applicabilita del processo in merito

ai

principali problemi tecnologici legati alla presenza di schiume (accumulo nella soluzione assorbente

di idrocarburi leggeri) e a fenomeni di corrosione.
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2.3.1 Rimozione di acido solfidrico e anidride carbonica one step: Aspetti Termodinamici e
Cinetici

L'assorbimento con reazione puo essere trattato come un processo di trasferimento di massa e di
energia tra le fasi a contatto in ogni sezione della colonna.

La presenza di reazioni chimiche, aumenta la complessita del sistema per quanto riguarda
I'equilibrio gas-liquido, nonché il trasferimento di massa.

Un diagramma schematico di una fase di non equilibrio € indicata nella fig. 1:

Profiles at the interface

V’L

Yix

H,
Gas L’qUId Reaction
Phase Phaseé Troaer

Chemical

Transfer Reaction

Energy \
Transler S Heat of
Gy Reaction

Figura 9: Interfase gas-liquido secondo la teoria dei 2 film

| flussi di gas e liquido sono a contatto attraverso lo strato sottile di flim sottile scambio di massa e
di energia attraverso la loro interfaccia comune, rappresentata nel grafico dalla linea verticale
ondulata. In tale ipotesi, il flusso interfase e calcolato utilizzando la teoria dei due film, supponendo
che la resistenza al trasferimento di massa & unicamente da inficiare agli spessori dei film sottili,

lato gas e lato liquido, mentre il bulk si trova a concentrazione costante.
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Di seguito si riportano equazioni di trasporto per il trasferimento di massa e di energia attraverso il

film d’interfacia tra la fase liquida e quella gassosa:
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In tali equazioni di bilancio, e utilizzata la legge di Henry per calcolare la mole frazioni X;xe yix a

liquido-vapore:

Tra le reazioni possibili I’acido solfidrico, I’anidride carbonica e la miscela di ammine additivate,
alcune sono abbastanza veloce da poter assumenre che le specie chimiche sono in equilibrio nella
fase liquida, mentre altre sono controllate della cinetica di reazione. Per le reazioni in cui la cinetica
di reazione & molto piu veloce del trasferimento di massa nella fase di trasporto, le reazioni
chimiche possono essere modellate utilizzando le costanti di equilibrio. Negli altri casi in cui la
cinetica di reazione rappresenta lo stadio lento del processo bisognera introdurre la cinetica nei

calcoli di bilancio in transitorio.
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Una panoramica su queste reazioni sono riportati nella tabella 3:

Reaction
I H>S + MDEA<MDEAH" + HS™
11 HCO3™ + OH&H04 €Oy~
101 MDEA + Hy04OH™ + MDEAH*
v 2H,0&H;0t + OH
A MDEA* + HyOMDEA + H: 0%
V1 HyS+H,0&HS™ + H; 0

Tabella 3: Reazioni di equilibrio tra la miscela di ammine e [’acido solfidrico-anidride carbonica

La prima reazione da considerare ¢ I'idratazione di CO;:
COr+ H,0 — HY + HCOZ

Questa reazione € molto lenta e pu0 essere trascurata.

La seconda reazione é quella di formazione dello ione bicarbonato:
CO»+OH — HCO3

Questa reazione é veloce e puo aumentare anche il trasferimento di massa quando la concentrazione
di ioni idrossile & bassa avendo effetti significativi sulla velocita di reazione.

La cinetica delle reazioni é stata misurata dal Pinsent - Augsten i quali hanno dimostrato nel suo
lavoro il ruolo dominante di questa reazione tra la CO, con OH" a valori di pH superiori a 8.

La miscela si ammine agiscono come un catalizzatori basici per I'idrolisi di bicarbonato di CO;

come mostrato nella reazione che segue:
COr+ H,O + MDEA4 — MDEAH" + HCOy

Questo meccanismo implica che alcanolamine terziaria, ad esempio come MDEA, non reagiscono
direttamente con emissioni di CO,.
Nel desorbitore vengono fatte le stesse ipotesi solo che le condizioni operative fanni si’ che le

razioni sono spostate nella direzione opposta.
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2.3.2 Risultati sperimentali e conferma modellistica

In tale paragrafo saranno discussi i risultati modellistico/sperimentali testati su di uno stabilimento

industriale in Germania, costruito da Lurgi. Le condizioni operative sono mostrate nelle tabelle 4-5,

e tali condizioni sono state utilizzate per le simulazioni numeriche:

Characteristics Refinery Germany
Absorber Desorber
Column diameter (m) 0.9 1.7
Packing height (m) 3.789/5.486 12
Backwash trays (stages) - 1-3
Packing Mellapak 250 X Pall metal 35 mm,
Stage: 4-19
Number of segments/stages 20 20

Tabella 4: Caratteristiche dell assorbitore e del desorbitore

Parameter Refinery Germany
Absorber Desorber
Inlet gas flow rate (kmol/h) 110-140 -
Inlet liquid flow rate (kmol'h) - 1718-2170
Inlet L/G ratio (—) 352 -
Inlet gas temperature (°C) 406413 -
Inlet liquid temperature (°C) 25 112.9-115.1
Inlet gas loading H2S (vol ppm) 8000-10000 -
Inlet gas loading CO2 (vol.%) 2838 -
MDEA concentration (wt.%) ~30 ~30
Inlet liquid H2S loading 0.0034 0.0895-0.179
(mol/mol amine)
Inler liquid CO; loading 0.00016 0.0006-0.01522
(mol/mol amine)
Pressure (bar) 11 2242726

Tabella 5: Tipiche condizioni operative per ['impianto di raffineria tedesca

Partendo dai parametri operativi su scala industriale, mediante software commerciale e possibile
modellare il funzionamento dell’assorbitore/desorbitore.

Il modello di non-equilibrio, anche se sviluppato e testato su una colonna da laboratorio mostra

ottimi risultati sotto il profilo industriale di assorbimento.

Nella fig. 10 sono confrontati i valori ottenuti da software commerciali con quelli misurati nella

sezione di uscita dell’impianto in diverse sezioni della colonna di assorbimento
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La differenza tra I'assorbimento di H,S e le emissioni di CO, puo essere visto chiaramente, infatti la

CO,, ha una solubilita in acqua che ¢ circa ¥ di quella dell’acido solfidrico, pertanto nella prima

fase, infatti tutti i risultati esposti in questo lavoro mostrano una migliore pulizia del gas in caso di

H,S per tutte le misurazioni.
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Figura 10: Comparazione tra valori sperimentali post rimozione dell’H2S e dati ottenuti da
simulazioni numeriche nelle diverse sezioni della colonna di assorbimento

In analogia alla figura 10, la fig.11 mostra la comparazione tra i dati sperimentali ed i risultati

ottenuti da modellazione numerica.
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Figura 11: Comparazione tra valori sperimentali post rimozione dell’CO2 e dati ottenuti da
simulazioni numeriche nelle diverse sezioni della colonna di assorbimento
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Figura 12: Confronto tra i profili di concentrazione dell’H2S e della CO2 in condizioni di
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Figura 13: Profili di temperatura lato liguido e lato vapore nell assorbitore
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2.3.3 Conclusioni

Tale applicazione modellistico/sperimentale, mediante approccio numerico di pseudo stazionarieta

ha portato senz’altro a risultati che meritano attenzione. Infatti, in tale lavoro partendo da una

corrente di circa 200.000Nmc/h costituita essenzialmente da metano, etano e componenti in tracce

costituiti da circa 5000Nmc/h di H,S e 7000Nmc/h di CO, si e riuscito ad ottenere in uscita dalla

torre di assorbimento valoi di H,S che non superano le 40ppm, mentre per la CO; si riscontra un

abbattimento del 50% in termini di frazioni volumetriche.

Potrebbe risultare interessante, riprodurre tale lavoro per I’impianto Joule dimensionando
opportunamente 1’impianto di clean up nelle stesse ipotesi di pseudo-stazionarieta partendo da

quelli che sono i risultati ottenuti in questo lavoro: riduzione del 50% della CO2 e abbattimento

quasi totale dell’ac

In definitiva, la figure 14 mostra le concentrazioni acido solfidrico e anidride carbonica rimossi:

ido solfidrico.
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Figura 14: Profili di concentrazione di H2S e CO2 all assorbitore

La figura 15 mostra 1’effetto del carico elettrico al reboiler in funzione dell’altezza del letto

assorbente:
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Figura 15: Profili di concentrazione di H2S e CO2 al reboiler

Come si puo notare in figura 15, in entrambi i casi, fissata I’altezza di misura della colonna di

desorbimento, al diminuire del carico al reboiler aumenta la quantita di ammina da utilizzare al

processo.

Anche in questo caso si puo vedere che il fenomeno del desorbimento della CO; risulta molto piu

veloce di quello per la rimozione dell’acido solfidrico.
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3 MODELLO TERMODINAMICO DI FUNZIONAMENTO GASSIFICATORE DI
BIOMASSE-CELLE A COMBUSTIBILE A CARBONATI FUSI

In questa sezione viene introdotto un modello di simulazione per la cella a combustibile a carbonati
fusi, nell’ipotesi che venga alimentata con un gas di caratteristiche simili a quello prodotto
dall’impianto di gassificazione a vapore operante presso il C. R. ENEA Trisaia. Mediante tale
strumento e possibile eseguire alcune valutazioni preliminari sul consumo di gas tecnici necessari
per la messa in esercizio dell’impianto, nonché sulle prestazioni della cella espresse mediante alcuni

parametri caratteristici, quali, in particolare, il coefficiente di utilizzazione del combustibile e

I’efficienza elettrica di cella.

Figura 16: Rendering dell 'impianto con celle a carbonati fusi

La cella a combustibile oggetto dello studio & stata prodotta dalla Ansaldo Fuel Cell, & del tipo a
carbonati fusi con una potenza nominale di 125 kW. In particolare sono previste due distinte aree
per i gas tecnici utilizzati nel processo: in una prima area € inserito un impianto di stoccaggio e
vaporizzazione di azoto, anidride carbonica ed ossigeno, mentre in una seconda area é realizzato un
bunker per lo stoccaggio di idrogeno in bombole con relativa unita di decompressione. Inoltre, sara
prevista la possibilita di alimentare monossido di carbonio attraverso apposite bombole, nel caso si
voglia esercire la cella a combustibile con un biogas simulato di composizione uguale a quella

tipica del gas prodotto dal processo di gassificazione.

3.1 Descrizione dell’impianto con celle a combustibile

La modellazione numerica parte dalla schematizzazione dei principali macro-componenti contenuti
nel vessel, in particolare:

a) combustore catalitico;

b) scambiatore di calore a piastre;

c) scambiatore ausiliario ad acqua;
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d) soffiante di ricircolo.

A regime lo stack opera ad una temperatura di circa 650 °C ed una pressione di 3,5 bar. Nel vessel,
sono dirette dall’esterno, le linee di alimentazione catodica ed anodica. Al catodo viene inviata aria
(con eventuale aggiunta di CO,) aspirata a temperatura e pressione ambiente e successivamente
compressa e riscaldata, fino a raggiungere 4 bar e 400 °C. Il pre-riscaldamento dell’aria ¢ richiesto
solo nella fase di heat up dell’impianto, mentre a regime non risulta essere necessario, grazie al
ricircolo, che avviene nel vessel, della corrente in uscita dal catodo. All’anodo viene inviato il
syngas da massificazione di biomasse e, dopo essere stato adeguatamente trattato dalle varie unita
di purificazione, viene compresso, pre-riscaldato ed inviato nel vessel, dove la sua temperatura
viene portata a circa 650 °C, grazie allo scambio di calore con i gas in uscita dal bruciatore
catalitico che avviene nello scambiatore a piastre. A questo punto tale gas é adatto ad essere

alimentato all’anodo.
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Figura 17: P&ID cella a combustile a carbonati fusi

3.2 Modello della cella a carbonati fusi

Il modello é stato realizzato mediante il codice commerciale ChemCAD, utilizzando per ciascun
componente della cella I’unita piu adatta tra quelle disponibili nella libreria del software. Per
I’implementazione del modello sono state adottate le ipotesi semplificative di seguito elencate:
a) schematizzazione dello stack;

b) regime stazionario;

¢) gas perfetto;

d) scambio termico radiativo trascurabile;

e) catodo alimentato dagli esausti del combustore catalitico.
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Figura 18: Flowsheet cella a combustibile a carbonati fusi

In figura 4 viene mostrato il flowsheet sviluppato per 1’impianto con celle a combustibile carbonati
fusi.

Il gas dopo essere stato compresso e preriscaldato, viene miscelato con il vapore tramite un’unita
mixer ed il flusso risultante viene fatto passare attraverso uno scambiatore di calore, da cui,
raggiunta una opportuna temperatura, pud essere inviato all’anodo. In tale elettrodo avviene la
reazione di ossidazione dell’idrogeno e la reazione di shift del monossido di carbonio. I gas ancora
caldi all’uscita dall’anodo sono inviati al combustore catalitico dove, assieme alla portata d’aria in

ingresso, reagiscono per produrre calore utile all’intero processo.

3.3 Risultati del modello
Il modello sviluppato é stato utilizzato per verificare il comportamento del sistema cella a

combustibile a carbonati fusi al variare della composizione del gas alimentato.

A tale scopo sono state utilizzate portate e composizioni del biogas ottenute da quattro prove
sperimentali condotte sull’impianto di gassificazione operante presso il C. R. ENEA Trisaia.

Tali test si caratterizzano per i diversi valori assegnati a vari parametri operativi, tra i quali la
portata di biomassa alimentata ed il rapporto vapore/combustibile come mostrato di seguito nella

tabella 6:
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TEST

N°1 N°2 N°3 N°4
Portata biogas [kg/h] 170,6 1345 208,3 1985
Temperatura processo [°C] 795,1 816,4 839,1 8348
Portata (secco) [kg/h] 74,1 549 12211 1194
CO [% vol ] 190 206 236 251
CO, [%0 vol.] 206 208 216 193
H, [%0 vol.] 26,0 334 32,7 331
CH,4 [%0 vol.] 9,2 9,1 9,6 10,4
C,Hg [% vol.] 0,2 0,2 0,1 0,2
C;3Hg [% vol.] 2,2 2,1 2,4 2,3
N, [% vol.] 228 139 9,9 9,6
PCI [MJ/Nm3] 10,62 11,44 1221 12,71

Tabella 6: Caratteristiche del gas prodotto in diverse condizioni

Nella tabella 6 vengono sintetizzati i dati salienti sulle caratteristiche del syngas prodotto nei vari

test sperimentali. E possibile osservare che I’idrogeno presente nella miscela gassosa varia dal 26

fino ad oltre il 33 % in volume, mentre il monossido di carbonio assume percentuali comprese tra il

19 e poco piu del 25 %. E inoltre importante notare come 1’azoto passi da un valore di quasi il 23 %

nella prova 1 a meno del 10 % nella prova 4, con un incremento del potere calorifico inferiore di

quasi il 20%.
"
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Figura 19: Produzione di idrogeno equivalente nelle varie prove

Nella figura 5 vengono confrontati i consumi complessivi di idrogeno attesi nello stack nel caso di

alimentazione mediante il biogas ottenuto dalle quattro prove sperimentali di tabella 3 alla massima

intensita di carico. Per le prova 3 e 4 ¢ stato valutato anche il consumo per diverse intensita di

carico.

Dalle simulazioni effettuate nei quattro casi presi in esame si ottengono i risultati riportati in tabella

7, mentre in figura 20 vengono mostrati i valori del coefficiente di utilizzazione del combustibile e

del rendimento di cella nelle diverse condizioni di prova e, quindi, di biogas alimentato all’anodo,

considerate.
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TEST
N°1 N°2 N°3 N°4

Portata biogas [kg/h] 170,6 1345 208,3 1985
Temperatura cella [°C] 656,3 652,7 6784 6825
Utilizzo combustibile [96] 76,4 79,5 81,3 83,4
Rendimento cella [%0] 43,0 46,3 474 487

Tabella 7: Risultati delle simulazioni per le condizioni di tabella 3
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Figura 20: Variazione di fattore di utilizzazione e rendimento di cella

3.4 Analisi di sensibilita

E stata effettuata una indagine circa ’influenza di alcuni parametri operativi del gassificatore sulla
resa della cella a combustibile, in particolare sull’effetto della temperatura di gassificazione e del
rapporto vapore/biomassa sulla composizione del gas prodotto.

Nel primo caso si é cercato di verificare quale sia il comportamento della cella a combustibile in
termini di fattore di utilizzazione del combustibile e rendimento al variare della temperatura alla
quale avviene la gassificazione dellabiomassa. Dalle analisi condotte si e osservato che un aumento
della temperatura di processo conduce ad un incremento del tenore di idrogeno nel gas, senza
penalizzare il rendimento del sistema di gassificazione. Lo stesso fenomeno si verificaanche per il
monossido di carbonio che, come detto precedentemente, contribuisce indirettamente alla
conversione energetica in cella attraverso un’intermedia reazione di shift.

In tabella 8 vengono sintetizzati i risultati della simulazione del processo di gassificazione al variare
della temperatura tra un valore minimo di 750 °C ad un massimo di 900 °C in condizioni di pieno

carico e con un rapporto vapore/biomassa pari a 0,91:
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biomassa alimentata [kg/h] 105

rapporto vapore/biomassa [-] 0,91

temperatura [°C] 750 800 850 900
H, 38,3 40,9 43,0 450
CH, 16,9 136 11,3 9,5
CO 23,1 26,7 286 293
CO, 179 152 136 128

Tabella 8: Effetto della temperatura di gassificazione

E opportuno rilevare che aumentando la temperatura si ha anche un abbattimento sensibile dei tars,
con un evidente vantaggio sulla successiva fase di purificazione, mentre non vi sono sostanziali
effetti sulla produzione di composti acidi.

Utilizzando i dati di tabella 5 nel modello della cella a combustibile si puo stimare, in particolare,
una crescita del rendimento di cella da poco meno del 44% per una temperatura di gassificazione di
750 °C a quasi il 48% per una temperatura di 900 °C. L’incremento del rendimento raggiunge
pertanto quasi il 10%. La sua entita tuttavia non ¢ tale da giustificare il funzionamento piuttosto
oneroso che si avrebbe nell’unita di gassificazione per temperature molto elevate (superiori agli 850
°C).

Analogamente in tabella 9 vengono riassunti i risultati forniti dal modello del gassificatore al
variare del rapporto vapore/biomassa tra 0,8 e 2, mantenendo la temperatura di processo

costantemente al valore di 800 °C.

temperatura [°C] 800
biomassa alimentata [kg/h] 100 90 80 70 60
rapporto vapore/biomassa [-]| 0,80 1,00 1,25 1,57 2,00

H, 409 423 434 445 453
CH, 136 128 119 110 105
(0] 265 258 249 240 227
CO; 153 158 16,1 16,7 173

Tabella 9: Effetto del rapporto vapore/biomassa

Al crescere del rapporto vapore/biomassa, si osserva dungque un aumento del tenore di idrogeno,
mentre gli altri componenti combustibili, metano e monossido di carbonio, tendono a diminuire.
Procedendo come nel caso precedente, mediante il modello della cella a combustibile € stato
valutato 1’effetto risultante sul rendimento di cella. Anche in questo caso si ha una crescita del
rendimento, ma in misura molto piu limitata rispetto alla variazione di temperatura. L’incremento
del rendimento viene infatti stimato solo intorno al 3% se il rapporto vapore/biomassa aumenta da
0,8 a 2. Questo effetto modesto ¢ dovuto al fatto che i benefici dovuti all’aumento del contenuto di

idrogeno nel biogas, quando tale parametro cresce, sono quasi del tutto annullati dalla riduzione che
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si ha nella percentuale di monossido di carbonio. Siccome anche quest’ultimo contribuisce
all’apporto di idrogeno alla cella attraverso la reazione interna di shift, la quantita di idrogeno
equivalente che complessivamente reagisce in cella resta abbastanza costante, determinando una
crescita del rendimento poco rilevante. Considerando, quindi, che un aumento del rapporto
vapore/biomassa influisce negativamente sul rendimento globale del gassificatore, € conveniente
che esso non superi un valore di 1,25, anche alla luce del limitato miglioramento del rendimento
della cella ottenuto.

In definitiva tra temperatura di gassificazione e rapporto vapore/biomassa, il primo fattore ha un
peso certamente maggiore sull’efficienza di cella e, pertanto, ¢ quello sul quale andrebbero
concentrati eventuali interventi atti ad ottimizzare le prestazioni dell’impianto integrato

gassificatore/cella a combustibile.
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4 IMPLEMENTAZIONI IMPIANTISTICHE PER L’ALIMENTAZIONE DEL
SYNGAS PRODOTTO DAL GASSIFICATORE HYDROSIN ALLA MCFC

L’accordo di programma MSE-ENEA 2009-2010 prevedeva 1’alimentazione della corrente di
syngas alla cella a combustibile a carbonati fusi al fine di testare le performance di cella in un
impianto integrato dove, partendo da biomasse si produce energia elettrica ad elevata efficienza con
un livello di emissioni di CO, praticamente nullo.

A tal fine si sono rese necessarie una serie di implementazioni alle infrastrutture gia esistenti

Una prima fase realizzativa e stata la progettazione del piping meccanico di collegamento
gassificatore-gruppo di miscelazione e gruppo di miscelazione- riscaldatore anodico.

L’utilizzo del gruppo speciale di miscelazione, la cui descrizione di dettaglio é rimandata
all’Allegato 4, consente la regolazione della portata e pressione della corrente anodica alla cella a
combustibile ed inoltre permette la regolazione delle composizioni delle singole specie presenti nel
syngas(idrogeno, azoto, anidride carbonica, vapore) in maniera da riuscire ad effettuare test di
performance della cella in piu ampio spettro di indagine.

Il gruppo speciale di miscelazione, e costituito da valvole per la regolazione e controllo della
portata, della pressione, nonché da valvole ON/OFF e di sicurezza.

Per la fase di progettazione meccanica del piping, in particolar modo delle linee ad elevata
temperatura in uscita dai riscaldatori, e stato necessario effettuare la verifica di stabilita termica
delle tubazioni in acciao, condotta mediante analisi delle sollecitazioni, i cui risultati sono mostrati
nell’Allegato 4, secondo quanto previsto dalla 31.3 ASME al fine di evidenziare(ed opportunamente
compensare) i tratti che, sottoposti a differenziali termici, possono indurre notevoli dilatazioni
rispetto alle massime ammissibile dalla normativa.

L’ultima fase di implementazione infrastrutturale ha riguardato il sistema DCS, esistente per
I’impianto di gassificazione, per la movimentazione automatica delle valvole di regolazione,
controllo e di sicurezza di nuova realizzazione e la raccolta e gestione dei principali parametri

operativi di processo per I’impianto integrato gassificatore/cella a combustibile(Allegato 6).
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Modello concettuale di un processo di gassificazione biomassa con miscela
ossigeno vapore d’acqua, in reattore a letto interconnesso circolante,
Stesura di un nuovo modello in ambiente chemcad.

La realizzazione del nuovo modello in chemcad vuole superare i maggiori limiti intrinseci del
modello semi-empirico sviluppato in passato:

- Rendere le rese in char, tar e metano dipendenti dalle condizioni operative oltre dalle
portate degli agenti gassificanti,

- D’approccio all’equilibrio della composizione di syngas dipendenti dalla temperatura e
dai tempi di residenza nel reattore,

- Collegamento diretto con la tipologia del reattore a letto interconnesso circolante,
- D’influenza sul processo di gassificazione della pezzatura della biomassa alimentata,

- considerazione del char come un generico composto di C, H e O,
anziché carbonio puro,

- considerazione dei tar, per includere senza limiti le specie desiderate con rese
indipendenti ed non piu limitati ad una singola specie chiave: naftalene.

Richiami sulle disponibilita modellistiche attuali ed i loro limiti intriseci

Per 1 processi di gassificazione, da decenni, nella letteratura scientifica vengono corrente-
mente proposti differenti modelli che possono essere classificati in stechiometrici,
termodinamici di equilibrio e quelli cinetici. In particolare, ampio ricorso ai modelli
termodinamici negli studi di fattibilita indica maggiore interesse dei ricercatori. Cio ¢ dovuto
oltre alla loro semplicita e minore quantita di input necessari anche al crescente sviluppo dei
simulatori di processo. Purtroppo, nonostante la generalita e potenzialita dei modelli
puramente termodinamici, come testimoniato dai lavori precedentemente svolti e pubblicati, il
loro campo di applicazione diretta risulta limitato inferiormente a temperature generalmente
superiori ai 1000°C.

I maggiori scostamenti riguardano la presenza dei componenti organici, dal metano agli
idrocarburi superiori e di solido residuo carbonioso, comunemente chiamato “char”. Com-
ponenti che a causa della loro relativamente elevata energia libera di formazione, non
dovrebbero trovarsi nei prodotti di gassificazione ad alta temperatura, assumendo il
raggiungimento dell’equilibrio termodinamico (Jand et al. 2006).

Nella letteratura scientifica sono altresi presenti continui tentativi per estendere le capacita
predittive dei modelli di equilibrio ai processi condotti a temperature inferiori e di maggiore
interesse industriale: dai 700 a 850°C. I tentativi di maggiore successo finora riportati sono di
seguito elencati.

Alcuni ricercatori scelgono di imporre 1’equilibrio solo ad un numero limitato di reazioni
chimiche, solitamente reazioni che coinvolgono i 5 componenti principali presenti nel gas
prodotto (H,, CO, CO,, CHy4, H,O). Tra le reazioni possibili spesso si incontrano in ordine di
frequenza per quanto riguarda la fase gassosa, la reazione water shift oppure aggiungendo alla
precedente anche la reazione reforming del metano, mentre per le reazioni eterogenee ¢ al
quanto utilizzata il carbonio grafitico. Per le specie rimanenti le rese sono fissate in base alle
considerazioni empiriche o alla disponibilita dei dati sperimentali.



Altri preferiscono di adottare il criterio tradizionale di approccio all’equilibrio, sia col metodo
generale della minimizzazione di energia libera, che non richiede nessuna conoscenza delle
reazioni chimiche coinvolte, sia con il metodo delle reazioni indipendenti all’equilibrio.
L’approccio all’equilibrio o il suo equivalente metodo di considerare una frazione della
conversione, si basano sul calcolo di equilibrio ad una temperatura virtuale diversa da quella
misurata o imposta al gassificatore alla quale vengono calcolati i bilanci di energia. Il metodo
benché elegante, presenta buona risoluzione solo per i processi che si trovano in condizioni
prossimi all’equilibrio.

Tra alcuni infelici tentativi recenti ce anche quello di voler utilizzare il gradiente di energia
libera per dirigersi, da un punto arbitrariamente scelto, in direzione dell’equilibrio verso un
altro punto scelto ancora in maniera arbitraria. Questo metodo utilizza una reazione chimica
globale e varia i coefficienti stechiometrici dei componenti in eccesso rispetto al numero dei
bilanci elementari, per trovare una reazione stechiometrica, non potendo raggiungere
I’equilibrio caratterizzato dai gradienti nulli, non impone nessun equilibrio al sistema e
conserva la forte dipendenza dalla quantita iniziale delle specie e pertanto presenta oneri di
calcolo e ben pochi vantaggi rispetto al modello puramente stechiometrico con la
determinazione dei coefficienti in base ai dati sperimentali.

Una classe alla quale si riducono i modelli precedenti sono quelli di equilibrio semi-empirici
che allo stato attuale sono i piu affidabili poiché possiedono parametri impostabili, in base ai
dati sperimentali sempre piu disponibili. A questa categoria appartiene il modello
precedentemente svolto in Chemcad. Ovviamente, sono possibili anche diverse combinazioni.

Come si € puntualizzato, i composti organici superiori non possono formarsi, all’equilibrio, al
contrario della loro immancabile presenza sperimentale. E chiaro altrettanto che la formazione
di questi composti, anche se in modeste quantita, avviene a spese di una produzione minore di
specie gassose piu leggere. Le strategie dei modelli semi-empirici di fatto si basano sulla
assegnata produzione di tali specie dalla decomposizione della biomassa, in funzione dei
parametri operativi e tipologie di alimentazione (Jand et al. 2006). Successivamente tali
specie o dovranno by-passare i calcoli di equilibrio oppure convertirsi in specie clonate ma
inerti per il calcolo dell’equilibrio chimico. Purtroppo, la loro stabilita natura e quantita nei
primi stadi di calcolo rende particolarmente rigido il modello complessivo. Voler modificare
successivamente la loro natura chimica o le loro rese, incide pesantemente sui calcoli succes-
sivi, in misura tale da rendere spesso piu conveniente rielaborare un altro modello generale.

La causa della scarsa affidabilita dei modelli di equilibrio e di quelli da loro derivati ¢ da
cercare nei vari limiti cinetici imposti dal mondo reale al sistema termodinamico. I limiti
cinetici di trasferimento di calore influenzano 1’uniformita della temperatura, quelli sul
trasporto di materia e cinetica chimica incidono sull’uniformita della pressione e delle
concentrazioni dei vari componenti. Il grado delle non omogeneita all’interno delle
apparecchiature dipende quindi, dal peso dei fenomeni cinetici controllanti che a loro volta
sono funzioni delle condizioni operative e delle caratteristiche costruttive dell’apparecchiatura
stessa. Cio costituisce un fattore limitante dei modelli di equilibrio, basati sulla definizione
univoca delle variabili macroscopiche uniformi nello spazio e nel tempo, ma anche il loro
punto di forza in termini della universalita e non dipendenza dalle apparecchiature. I tempi
caratteristici dei vari fenomeni non svolgono nessun ruolo nella termodinamica classica, ma
allo stesso momento sono determinanti in tutti i fenomeni reali di trasporto e cinetici che
avvengono all’interno delle apparecchiature. Pertanto, la stesura di un modello concettuale
che soddisfi le suddette richieste con risultati confrontabili coi dati sperimentali, pur volendo
non trascurare uno strumento semplice ma potente come il calcolo dell’equilibrio
termodinamico, non pud prescindere dall’includere, con termini e tecniche opportune, le
maggiori non uniformita presenti all’interno del reattore. E possibile definire localmente
all’interno del reattore delle zone omogenee a ciascuna delle quali applicare un modello
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idealizzato specifico e successivamente comporre i diversi sub-modelli in termini di scambi di
materia e di energia fisicamente accettabili, in modo da rispettare i bilanci globali di materia e
di energia al reattore.

Si arriva pertanto ad una trattazione fenomenologica dei vari processi. E da sottolineare che i
fenomeni cinetici controllanti e le non uniformita all’interno del reattore debbano essere
descritti in base ai processi chimico fisici che avvengono all’interno del reattore e sono
pertanto da considerarsi intimamente legati alla sua tipologia ed alle sue condizioni operative.

Nel presente studio ci si riferisce alla tipologia dei gassificatori a due letti
fluidizzati interconnessi con la circolazione del solido, riportato in figura,
in possesso all’Enea.

La conoscenza del progetto costruttivo del gassificatore e la disponibilita
dei risultati di alcune prove sperimentali eseguite in passato, suggeriscono
la suddivisione virtuale del suo volume interno in almeno tre zone
intimamente connesse, che possono ragionevolmente considerarsi
uniformi, ma distinte per il trasporto di calore, mescolamento e reazioni in
cui hanno luogo.

e Una prima zona, contenente parte del letto fluidizzato di sabbia,
addebito all’alimentazione della biomassa vergine dove, a causa
della presenza di materiale vergine e del deficit dei reagenti
ossidanti, avvengono prevalentemente la devolatilizzazione rapida
della biomassa e la gassificazione di una parte del char prodotto;

e Una seconda zona, adiacente alla prima e con essa comunicante sia attraverso la
circolazione del letto fluidizzato che la conduzione termica, destinata alla combustione
del residuo char trasportato con la circolazione interna dalla zona precedente.

e Infine, una terza zona chiamata tecnicamente freeboard, di volume non trascurabile,
che raccoglie e mescola tutti i gas prodotti con eventuali trascinamenti delle polveri e
li convoglia verso 1’uscita dal reattore.

Ciascuna delle tre zone dovra essere descritta non solo da un proprio modello specifico e
rappresentativo delle trasformazioni che avvengono al suo interno ma allo stesso tempo i sub-
modelli ottenuti devono essere implementabili in un simulatore Chemcad e produrre risultati
affidabili coi modelli globali di “latent heat” e “ideal vapor pressure: Raoult, Henry” per il
calcolo di entalpie e di equilibri di fase selezionati.

La suddivisione del reattore in tre zone presenta notevoli vantaggi. In primis, permette di
costruire una struttura modulare, adottare e verificare scelte modellistiche libere per ciascuna
zona, decidere il suo grado di approssimazione e lasciare la possibilita di apportare eventuali
miglioramenti successive. La struttura modulare, ovviamente fornisce maggiore elasticita
nella combinazione dei vari sub-modelli per simulare al meglio ’insieme complessivo delle
reazioni chimiche e degli scambi termici che avvengono all’interno del gassificatore.

Linee guida per I'implementazione del modello: analisi teoriche ed esperienze pratiche

I1 primo processo chimico che subisce la biomassa alimentata nel letto fluidizzato, una volta
raggiunti circa 1 trecento gradi ¢ la devolatilizzazione. Le prove sperimentali della
devolatilizazione, con iniezione di lotti di particelle sferiche indicano tempi di devolatiliz-
zazione crescenti al crescere della pezzatura di biomassa e/o diminuzione della temperatura
del gassificatore, la presenza dell’agente fluidizzante sembra svolgere un ruolo secondario in
questa fase. Durante la devolatilizzazione dei materiali legnosi si ha lo sviluppo della maggior
parte dei volatili che possono raggiungere circa lo 80% del peso iniziale.



L’ambiente esterno, cio¢ il letto fluidizzato di inerte, contribuisce in maniera significativa
soprattutto con la propria inerzia termica e la capacitd di garantire elevati scambi termici a
temperatura elevata. Per avere una stima dei tempi di devolatilizzazione, in condizioni
operative e pezzature diverse ¢ possibile ricorrere alla sperimentazione diretta o utilizzare
modelli matematici ordinariamente disponibili per una singola particella (Jand Foscolo 2005).
La regressione del secondo ordine dei risultati delle nostre prove di devolatilizzazione delle
sferette di faggio di diametro fino a 20mm, nei letti fluidizzati da azoto, vapore d’acqua e loro
miscela ci permettono di disporre della seguente correlazione che fornisce dipendenza dei
tempi di devolatilizzazione, calcolata in secondi, dalla temperatura del reattore e dal diametro
delle particelle.

11 -0.01522
0 2 —0.00075
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01 0.89585 dp \ [ TY\"
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10 21.47096
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la correlazione riportata in figura per temperature del
letto dai 600 ai 800°C indica tempi dai 30 ai 200 secondi
per le sferette di faggio da 5 ai 20mm di diametro. In
allegato alla presente relazione verra fornito il modello
matematico della devolatilizzazione, pubblicato nel
2005, ed il listato del codice numerico implementato in
mathcad. Tale modello oltre alle informazioni fornite
dalla regressione per particelle di faggio, consente di
prevedere la quantitda di sostanze volatili e di char
residuo in funzione del tempo trascorso. In questo modo,
dove il tempo di residenza delle particelle nella sezione
di devolatilizzazioe non fosse sufficiente, si puo
intervenire sulla conversione della devolatilizzazione di
biomass, aggiungendo anche la sua combustione alla END .  END
sezione di combustione in modo da mantenere ancora ¥ e
nel modello I’influenza relativa alla pezzatura della ST /‘ }\
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Altrettanto ¢ molto importante sottolineare I’influenza n\;s u ; e
del restringimento delle particelle in seguito alla loro \ )/
devolatilizzazione, valore misurato sperimentalmente, di N /"|
cui si tiene conto nel modello. I nostri dati evidenziano |
che una riduzione finale del 50% del volume di ogni b
particella al termine della devolatilizzazione, ¢ una stima
affidabile in caso delle sferette di faggio.

Nonostante generalmente i tempi di devolatilizzazione non vincolano i risultati nella zona di
devolatilizzazione, cio¢ la circolazione del letto in condizioni operative consigliate garantisca
tempi di residenza delle particelle sufficienti, come evidenziato dagli studi sul modello a
freddo del reattore e riportato in figura (Foscolo et al., 2007), si produce un residuo solido
char con diametri iniziali di circa 80% del diametro della biomassa vergine.
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Le reazioni di questo solido con agenti gassificanti sono notoriamente piu lente di almeno un
ordine di grandezza e risentono maggiormente dei limiti del trasporto molecolare all’interno
delle particelle, essendo assente il trasporto convettivo dovuto al rilascio dei volatili, con una
costante cinetica apparente presumibilmente fortemente dipendente dal diametro istantaneo
delle particelle (Jand 1998). 1l che porta ad un’altra constatazione confermata dall’evidenza
sperimentale; prove di gassificazione della biomassa, a temperatura controllata, indicano una
guantita crescente di char nel letto fluidizzato al crescere della pezzatura di biomassa
alimentata con la stessa portata.

Il punto ¢ che la dipendenza quasi lineare del tempo caratteristico della devolatilizzazione dal
diametro della biomassa e la dipendenza, maggiore, del tempo caratteristico della reazione di
gassificazione del char dal suo diametro, considerate assieme, permettono di concludere che
al crescere della pezzatura della biomassa c¢ da aspettarsi un maggiore holdup del char nella
prima zona, quella di devolatilizzazione. Con la logica conseguenza piu importante che, a
circolazione del solido inerte costante, ci sara maggiore apporto del char verso la zone della
combustione, dove il suo consumo con reazioni di combustione a temperature piu alte,
avviene piu velocemente anche se sempre dipendente dal diametro istantaneo delle particelle.

Schema concettuale del reattore, Suddivisione in tre zone specifiche,
Implementazione di tre sub-modelli corrispondenti

Nella seconda zona, si possono assumere come fenomeni principali: la combustione del
char, il riscaldamento del letto inerte circolante e lo scarico di una parte del char dal reattore.
Per descrivere la reazione di combustione del char nella seconda zona, essendo generalmente
assente 1’ossigeno nel gas prodotto, si utilizza il modello di reattore stechiometrico, con la
conversione unitaria impostata all’ossigeno alimentato in questa zona ed un carico termico
sottratto pari alla elevata potenza richiesta dalla reazione di decomposizione biomassa in
condizioni standard. La scelta ¢ giustificata poiché, le reazioni di combustione char ad alte
temperature portano sempre al consumo totale di ossigeno se non risulti mancante il
combustibile char. Pertanto, il modello del reattore stechiometrico per la combustione del char
permette di utilizzare a pieno 1’indipendenza della conversione dalla temperatura, verificata a
cosi alte temperature, permettendo di sotterrare un carico termico desiderato.

{}Nella prima zona, si possono assumere come fenomeni principali: 1’alimentazione di
biomassa, la sua devolatilizzazione, la gassificazione di una parte del char prodotto e lo
scambio termico attraverso la conduzione e la circolazione del letto inerte.

Tra le due reazioni: la devolatilizzazione della biomassa e la gassificazione del char, la
reazione principale ¢ senz’altro la devolatilizzazione rapida della biomassa. E una
trasformazione chimica complessa, spinta dal forte calore fornito ad alta temperatura con
grande evoluzione dei volumi gassosi. La sua descrizione cinetica dettagliata richiederebbe
assemblaggio dei modelli di devolatilizzazione di una singola particella con metodi statistici e
fluido dinamici. D’altra parte 1’assunzione di equilibrio chimico per questa reazione ¢ al
quanto rischiosa in quanto si ¢ oltre alla fase gassosa, in presenza del solido biomassa con
proprieta termodinamiche difficili da stimare. Nell’ipotesi di rispettare le regole suggerite per
la conduzione del gassificatore in termini delle portate e la pezzatura massima di biomassa, i
tempi di residenza delle particelle alle comuni temperature operative in questa zona sono
sufficienti a considerare la devolatilizzazione completa. Pertanto la scelta adeguata del
modello di reazione ¢ ancora il reattore stechiometrico operante a condizioni standard (25°C,
1 atm), in cui avviene la decomposizione completa della biomassa come unico reagente.

La scelta di far avvenire la reazione alle condizioni standard ¢ nel voler tenere in conto piu
accuratamente possibile, I’elevata quantita di calore richiesto da tale reazione. La misura piu
accurata ¢ ottenibile dalla reazione condotta in condizioni standard che utilizzi come proprieta
termodinamiche della biomassa solo il suo poter calorifico standard. 1 coefficienti
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stechiometrici di questa reazione sono stimati in base ai dati sperimentali di rese in char e
volatili. La seconda reazione importante da non trascurare nelle descrizione di questa zona ¢
la gassificazione di una parte di char prodotto dalla devolatilizzazione. Il poter calorifico di un
generico char, ricco in carbonio e contenente idrogeno ed ossigeno, in assenza dei dati
sperimentali, ¢ stimabile dalle correlazioni proposte per il carbone in base alla sua
composizione elementare.

Si ¢ assunto come primo parametro del modello la frazione di char che si trasferisce alla
zona di combustione, la restante parte dovra subire la completa gassificazione con reagenti
alimentati, per trasformarsi in gas e carbonio sotto forma di nerofumo, prima di poter lasciare
la zona di devolatilizzazione. In presenza delle incertezze sulle proprieta termochimiche del
solido char si utilizza una reazione di gassificazione che porti alla formazione di componenti
gassosi e alla produzione di nerofumo in un reattore adiabatico e stechiometrico, la resa in
nerofumo ¢ assunta pari ad un valore ragionevole di circa 10% del char gassificato. Resta da
tenere in conto 1’effetto della temperatura in questa zona sulla composizione del prodotto
principale gassoso. Pertanto, i prodotti della gassificazione dopo essere mescolati con quelli
della devolatilizzazione, sono fatti reagire in un reattore di equilibrio adiabatico dedicato alla
reazione water shift.

A questo punto la temperatura nella zona di devolatilizzazione ¢ calcolata dall’apporto
dell’energia sotto forma di calore di reazione standard per la completa devolatilizzazione della
biomassa in condizioni standard al netto del calore di formazione standard di una parte del
char uscente verso la zona di combustione, piu calori sensibili provenienti da agenti
gassificanti e biomassa, alimentati in questa zona, e dal consumo di energia sotto forma di
calore di reazione per la completa gassificazione della restante parte di char e calore di
reazione per portare all’equilibrio la reazione water shift, che determinano la composizione
totale di gas nella zona di devolatilizzazione.

Manca pero lo scambio di calore tra le due zone, dovuto alla conduzione attraverso il setto
divisore ed alla circolazione di una parte del letto fluidizzato. Trattandosi di calore scambiato
per mescolamento del letto inerte e conduzione ¢ da considerarsi ovviamente funzione della
differenza di temperatura tra le due zone stesse. Mettendo in contatto le due correnti in uno
scambiatore virtuale equicorrente, ¢ possibile disporre di un altro parametro legato al
fenomeno di scambio di calore ed ai suoi tempi caratteristici; per esempio si pud decidere il
salto motore minimo raggiungibile, che rispecchia quindi la differenza di temperatura minima
tra 1 due letti e la capacita massima di trasporto di calore da parte del letto fluidizzato a
circolazione costante.

Fissando quindi I’approccio minimo nello scambiatore ¢ possibile valutare le temperature
nelle due zone di combustione e di devolatilizzazione. Da ultimo, va notato che variata la
temperatura nella zona di devolatilizzazione, a causa di scambio di calore con la zona di
combustione, la composizione del gas non verifica piu la condizione di equilibrio water shift
quindi, € necessario apportare una correzione alle concentrazioni e alle temperature calcolate
che sono da considerarsi di prima approssimazione. E necessario imporre un calcolo iterativo
per trovare la composizione e le temperature corrette nelle due zone, intimamente collegate.
Come parametro di iterazione, si sceglie la temperatura di approccio all’equilibrio che
permette di anticipare I’aumento di temperatura a causa dello scambio termico e di calcolare
la reazione all’equilibrio ad una temperatura a priori opportunamente scelta. Si fara variare la
temperatura di approccio all’equilibrio nel reattore adiabatico di water shift, fintanto che il gas
a valle dello scambiatore, dopo aver ricevuto calore dalla zona di combustione, non verifichi
la composizione di equilibrio per la reazione di water shift.

Si vede bene, come questa reazione, attraverso la dipendenza della sua costante di equilibrio
dalla temperatura e la sua tonalitd termica, leghi la composizione del gas nella zona di
devolatilizzazione con I’apporto di energia da parte della zona di combustione attraverso uno
scambiatore di calore che simula la circolazione di una parte del letto fluidizzato e la



conduzione di calore tra di essi. La pezzatura della biomassa parametrizzato dalla frazione di
char inviato alla zona di combustione a sua volta incide sulle temperature e permette di
realizzare il legame tra la pezzatura della biomassa, temperature nei due letti, la composizione
del gas e la quantita di char non combusto scaricato dalla zona di combustione.

In breve, in presenza di grande quantita dei volatili prodotti dalla devolatilizzazione e del
vapore alimentato, ¢ prudente non trascurare la possibilita di avere reazioni con tonalita
termiche apprezzabili, spinte dalla loro lontananza da equilibrio. E stato quindi imposto alla
composizione di gas di soddisfare sempre 1’equilibrio della reazione water shift in un reattore
di equilibrio condotto in modalita adiabatica. Quantita di calore sensibile scambiato sia dalla
circolazione del letto inerte che per la conduzione, portano ad una temperatura a priori
incognita della zona di devolatilizzazione.

Essendo estremamente difficile misurare la composizione del gas uscente dalla zona di
devolatilizzazione, ma disponibile la misura della temperatura, nel modello delle reazioni per
la zona di devolatilizzazione oltre al reattore per la decomposizione di biomassa ¢ stato
inserito un separatore interno di char che invia la parte destinata alla gassificazione ad un
secondo reattore adiabatico e stechiometrico per la sua conversione in gas e nerofumo.
L’aggiunta di un modello che simuli adeguatamente il trasferimento di calore che avviene
dalla zona di combustione alla zona di devolatilizzazione mediante la circolazione del letto
fluidizzato del solido inerte, completa la descrizione delle due zone con la connessione
termica con quella di materia. Il trasferimento del calore che avviene tra le due zone ¢ dovuto
oltre che alla conduzione, al mescolamento di due letti fluidizzati a diverse temperature.
Pertanto, per simulare il meccanismo del trasferimento di calore, si ricorre al modello dello
scambiatore tubolare in equicorrente. Per calcolare le temperature rappresentative nelle due
zone, 1 prodotti della zona di combustione verranno messi in contatto termico indiretto coi
prodotti della zona di devolatilizzazione in uno scambiatore equicorrente prima di essere
inviati alla terza zona “freeboard”. Il secondo parametro del modello che rappresenta
I’efficienza dello scambio termico ¢ il salto minimo di temperatura raggiungibile nello
scambiatore. Valore impostato a 70°C che rappresenta la differenza massima di temperatura
tra i due letti tollerata grazie alla buona circolazione del materiale solido.

{2} Nella terza zona, si possono assumere come fenomeni principali: I’adiabaticita dei processi
a meno delle perdite di calore verso esterno, mescolamento delle due correnti entranti, dalle
zone di combustione e di devolatilizzazione, ciascuna con la propria temperatura,
composizione e portata e I’uscita di tutto il materiale in forma di gas e di nerofumo.

La terza zona, posizionato in testa al reattore, riceve correnti da entrambe le zone sottostanti,
avendo un volume grande e quasi tutta occupata dalla fase gassosa ad alta temperatura. Il
freeboard durante le prove ha sempre registrato temperature piu elevate rispetto alle due zone
sottostanti. In questa zona, ricca di vari componenti e tempi di residenza non trascurabili,
possono avvenire diversi fenomeni: scambio termico, dispersione, mescolamento,
segregazione e reazioni secondarie. Tutta 1’alimentazione meno parte di char residuo e ceneri
scaricati dalla zona di combustione, raggiunge questa zona ed i prodotti e reagenti provenienti
dalle due zone sottostanti possono dar luogo ai fenomeni aventi tempi caratteristici minori
rispetto ai tempi di residenza in questa zona. Possono avvenire reazioni secondarie tra cui
cracking, reforming, consumo o formazione dei nuovi composti. La possibilita di avere serie
di reazioni multiple, suggerisce 1’utilizzo dei modelli di equilibrio generalizzati come reattore
di Gibbs, d’altra parte la presenza sperimentalmente verificata delle famiglie di sostanze
pesanti con elevata energia libera di formazione e pertanto sul piano termodinamico poco
stabili, fa pensare alla presenza dei vincoli cinetici alla loro trasformazione in quelli piu
leggeri e stabili. Resta pertanto conveniente introdurre un reattore cinetico contenente
reazioni parallele di formazione, che ricorrendo ai dati sperimentali specifici ¢ misure
accurate di composizioni permette di completare in maniera soddisfacente questa zona.



Il terzo parametro del modello ¢ costituito dal frazionamento della corrente risultante dal
mescolamento delle correnti entranti da zone di combustione e di devolatilizzazione. Il
frazionamento in due correnti permette di inviare in parallelo, la gran parte all’equilibrio
chimico generalizzato in un reattore di Gibbs, e la restante piccola parte ad un reattore
cinetico a mescolamento perfetto con reazioni in parallelo per la formazione di metano ed altri
idrocarburi sperimentalmente riscontrati a spese di specie opportunamente scelte, in questo
caso sono utilizzate il nerofumo e vapore d’acqua. Le perdite di calore verso esterno possono
essere incluse in tutte le tre zone in funzione dei salti di temperatura con I’ambiente, lavoro
che puo essere considerato tra i perfezionamenti del modello. Per ora le perdite di calore sono
considerate confinati a questa zona, considerata a temperatura piu alta, in modo da non
rendere piu complesse le zone sottostanti e tenere semplici le convergenze richieste dai calcoli
iterativi; il reattore cinetico puo lavorare in modalita adiabatica in modo da rendere le loro
rese dipendenti piu facilmente dalla temperatura lasciando la potenza termica persa al carico
termico del reattore generalizzato di Gibbs. Il bilancio termico complessivo del gassificatore
quindi decidera le temperature in gioco includendo il preriscaldamento delle correnti di
alimentazione vapore ossigeno a carico del gas uscente.

Merita osservare che la formazione delle sostanze termodinamicamente instabili in maniera
singola ed indipendente ¢ ovviamente un processo virtuale. I reattori cinetici hanno valenza
modellistica e non fisica. La legge cinetica di tali reazioni ¢ anche essa virtuale e frutto di
convalidazione del modello, vanno considerati come strumenti matematici disponibili,
flessibili ed estendibili per la descrizione dei fenomeni complessi di produzione di spettro di
sostanze non ben definite chiamate “tar” in funzione della temperatura e dei tempi di
residenza.

Calore trasferito alle due < { Prodotti uscenti dal reattore | -

correnti di ossigeno/ acqua T3, P=latm : gas, tar, soot

Zona 3, Freeboard
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Q assegnato
Le reazioni di formazione in prima approssimazione possono utilizzare leggi cinetiche
tradizionali del primo ordine. Essendo reattori di formazione tar per poter descrivere il noto




trend della diminuzione dei tar all’aumentare della temperatura dovranno essere caratterizzati
da energie di attivazione virtuali negative, mantenendo la stesura del modello semplice e
funzionale. Basteranno quindi almeno due serie di dati sperimentali a temperature diverse per
poter determinare i parametri cinetici e rendere il modello predittivo per un particolare
processo di gassificazione in questa tipologia del reattore.

Per maggiore chiarezza, in figura vengono schematizzati tutti 1 sub-modelli costituenti il
modello concettuale e le loro connessioni. I tre parametri principali del modello: due divisori
ed un salto termico minimo, sono indicati dal riempimento in azzurro.

Una soluzione apparentemente interessante ma alquanto inconveniente, per evitare di ricorrere
ai reattori cinetici di formazione (reazioni di formazione), ¢ quella di sostituirli con reattori
cinetici di consumo tar con energie di attivazione positive che ancora conservano la capacita
di fare previsioni in termini di temperature e tempi di residenza, ma cio richiede di includere
la formazione dei tar nelle zone di devolatilizzazione e/o di combustione nei reattori
stechiometrici di decomposizione biomassa e/o di gassificazione char oppure direttamente nel
freeboard. Tale soluzione ¢ sempre realizzabile grazie alla struttura modulare del modello, ma
rende il modello rigido e vincolato ad avere un numero limitato di specie rappresentative del
tar, con ciascuna loro produzione iniziale a priori fissata. Successivamente tali specie
dovranno attraversare inalterate il reattore di Gibbs e a valle convertirsi nei reattori cinetici.
La modellizzazione di scambio termico effettuata in termini di salto minimo della temperatura
puo ottenere la sua verifica ed il suo grado di approssimazione, dalla costruzione di un
modello fluido dinamico a parametri distribuiti condotto in regime stazionario del letto
fluidizzato circolante che tenga in conto dell’inerzia termica della sabbia, della geometria del
gassificatore e dell’entita della circolazione.
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Calcoli preliminari e lo schema di processo in Chemcad

Per quanto riguarda la Biomassa e le portate di alimentazione si prende a riferimento il lavoro
presentato alla conferenza: 16th European Biomass.

Definizione della biomassa e char come pseudo-componenti .proprietd termiche e reazioni
principali:

Calcolo della formula bruta in base all’analisi elementale C4;5 Hg16 O273 (9973.33 gm/mole)
(per ragioni di maggiore affidabilita dei risultati di simulazione vengono trascurati le piccole
quantita di N, S e Cl nella biomassa)

Calcolo dell’entalpia di formazione standard in base al HHV= 19 MJ/kgdaf: AH® = -6214.34
kJ/kg (file chemcad di riferimento: verifica biomassa)

Reazione di combustione verifica HHV biomassa:
Ca15 Ho16 0273 +432.5 0, = 415 CO, + 308 H,O

Sezione di devolatilizzazione con la produzione di solido Char:
Ca15 Ho16 0273 =2 277 H, + 178 CO + 40 CO;, + H,O + CHy + 14 C14H4O
Condizioni standard; conversione Biomassa =100%

Parte char da inviare alla gassificazione

CisH O+ 10H,0 - 10H,+9CO+ CO;+2CHs+2C
Condizione isobara e adiabatica; conversione Char = 100%
Reazione di water shift (via equilibrio):

CO+H0 - H,+CO;

Parte di char da inviare alla combustione

CisH,O+1450, 2 14CO,+2H,0
Condizione isobare con carico termico assegnato; conversione ossigeno = 100%
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Schema di processo in Chemcad
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Appendice

Equazioni del modello per la descrizione della devolatilizzazione di una singola particella

M= (f) = v, (1=v)m.: X, = w; My = 4 R p Devolatilizzazione,

g 3 vincolo stechiometrico,
ifm;,!m =, = —Kr (1) m, (1) Bilancio di materia,
Rlf)= jj R, 3_| Ry-R '|X1 - R, -R, 303 Ragglo istantaneo della

\ foow o f particella,
RO _g . : .
k()= 3 [ 40 Phres g2 gy A(R,)= A4, (R, /R, F Costante cinetica media
R(Y 5 apparente,
pC. .:?;_r ) _ L i | "k, cI (1)) | Consgrvazione di
oot rori, -} energia,
i _ o |TF-TY mC, S
kw%{ =h(L,-T)+—51 YRR 7, -T,) Condizioni al contorno
r=R( = sulla superficie, ed
£, &
eT
3 -0 '
erl._o al centro della particella.

Valori tipici utilizzati nel modello per sferette di faggio nel reattore di laboratorio

Property Symbol Value Units
Biomass density (daf) D 6135 kg/m’
Solid specific heat _ Cp 1500 Tkg K
Volatiles specific heat” Crw 2000 Tkg K
Solid thermal conductivity ke 0.11 WmEK
Pre-exp. factor (for Bg=Ray) Ay 1.5 sec’!
Activation energy E 20500 J'mol
Exponent in A(Rg) o] 0.7 -
Heat transfer coefficient h 335 E‘L"--"(In'? K)
Biomass particle radius E;ﬂ']]lj %j'; '.-T:’? 13 ; 1
Volatiles vield (velatiles/biomass daf) v 0.8 -
Stefan-Boltzmann constant g 5.67 10% Wim K
Particle emussivity (Palchoneok et al., 1997) Ep 0.8 -
Bed emissivity (Palchonok et al., 1997) Ey 08
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Listato del programma in mathcad

Programma di calcolo devolatilizzazione
tolleranza di convergenza: € :=0.001
M

Proprieta fisiche della particella e tempo caratteristico in funzione del raggio

k joul tt
p= 613.5—g dp = 10mm cp = 1500m ke = 0.11~&
3 kg-K m-K
m
ke d Rg’
Dif := Rg:=— t(Rg) = _g T0:=298K Tf = (740 + 273)-K
p-cp 2 Dif
Tf =1013K

Calcolo del termine di irraggiamento, funzione del raggio e delle temperature iniziali e finali.

TO _ tt Rg-Tf
him—  G:=56705H0 C—d g =08 & =08 o(Rg)=—"
Tf 2 4 11 )
m-K — +— -1 ke
o e )
as(t) :=A + (1 —A)t IRR(t,Rg) :=(1 + as(t))~(1 + as(t)z)'(x(Rg)(l )

Calcolo del termine di convezione, funzione del raggio e delle temperature finali.
Proprieta fisiche del fluido alla temperatura del reattore

watt hc-Rg

hc =335 Bi(Rg) = .
c

CON(t,Rg) :=Bi(Rg)-(1 - t)
2
m -K
Adimensionalizzazione del campo termico, discretizzazione per il campo termico,
si decide il passo spaziale vedi stabilita metodo esplicito:

f=1 n:=80 h:=— = — k:=0oh i:=0..n
n 10

Risoluzione delle condizioni al contorno, calcolo della temperatura superficiale.
Si richiede raggio, profilo di temperatura, discretizzazione spaziale e temperatura adim.

bun(t,Rg,Qg) := CON(t,Rg) + IRR(t,Rg) — Qg
bunc(tl,h,t,Rg,Qg) :=tl + h-bun(t,Rg,Qg)

bond (fb,z2,e,Qg) := | chek « 1

z1 « 722

while |chek| > ¢
z < fb(z2,h,z1,Rg,Qg)
chek <z -zl

721« z

zl
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Definizione dell'equazione da risolvere

Equazione per il profilo di temperatura nei punti interni della particella (O<r<rext)

solu(Tinz) := | for j € 0..n

T. . « Tinz
J,0 ]

for iel.n-1
{Ti,ﬂ_Ti,O“L

T

h

Conversione temperature

2k

irh

£(0) := TO + 0-(Tf — TO)

Definizione di m0, v= frazione volatili e cp dei volatili.
Calcolo dei volatili sviluppati. Sono richiesti il profilo di temperatura e la discretizzazione

Spaziale vettore y.
Calcolo della costante cinetica (A, E).

3
m0:= (d_p\ p4—TE v:=0.8
2) 7 3

joule

cpv :=2000——

kg-K

Proprieta cinetiche: Ela:= EL Kein(T) == Al-exp| &1\
Reg —T)
0.7
d 1.5 =
xo(dp) = _p\ Al = -sec !
5~mm) xc(dp)

Kcinm(Temp) := 3~i (kcin(f(Tempi)>-i2-h3)

i=0

Wvol(Temp, mas) := Kcinm(Temp)-mas

Hvol(Temp, mas, Rg,t) := Wvol(Temp, mas)-

Cp—V.(l —1)
kc-4-m-Rg

%'(Ti—l,o *Ti0” 2'Ti,o) + j'(Ti+1,o - Ti,O)}

joul
Reg = 8.314510-—
mole-K
y;= i-h
joul
El = 20500122
mole

n
tm(Temp) := 3-2 (Tempi-iz-h3)
i=0

Calcolo del profilo di temperatura arrichito dei punti estremi, con controllo sulla portata di

volatili sviluppata.

aggiorna(IN, Qg, ) =/ | ciclo « solu(IN)

010100 1

s

n, 1

s

. D
ciclo

il 6k /. ) il
<« cic 01,0+ ~(01c 0y, o~ cle 00,0)

h2

ciclo < bond (bunc s ciclon_1 & Qg)

16



mom1 é la portata calorica dei gas calcolato

newtemp(IN, Qg, mas,Rg, &) :=( | mom2 « aggiorna(IN,Qg,¢)
moml <~ Hvol(mom?2, mas, Rg, tm(mom?2))
new <« mom?2

new < moml
n+1

sec
new <« Wvol(mom2, mas)-—
n+2 k

new

fin = 7000

)
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Integrazione del sistema

risposta (fin,zx) := |Rg « —

Rg0 < Rg
mas < m0Ov
mas0 < mas
x« 0
Qg«0
masvol <« 0
ttot < 0

for j€0..n

Tinzj «~ 0

for 1€0..fin

M < newtemp(Tinz, Qg,mas,Rg,€) \

for kn € 0..n
Tlnzkn <« Mkn

Qg « Mn+l

R,
masvol « Mm_ -k-M + masvol

2 S€C

M < masvol
n+4

kg
mas < mas — Mn+2~k-T(Rg)-;

mas(0 — mas

mas0

3 3
3 Rg0
Rg < |Rg0 - T X

Re

t(Rg)-k
ttot <~ —— + ttot
sec

M <« ttot
n+3

break if x> zx

zx ela
conversione

correggi solo per
particelle piccole
alsg
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zappa = risposta (fin, 0.98) RE; = zappa, tempo_finale := zappa  ,-sec

kg .
Mvol := zappa_ 4~kg Wyol = zappa_ 2-; diametro := zappa 5-2-mm
Tcen :=zappa,  Tsup :=zappa Tf - 273K = 740K conversion = zappa,, ¢
740
592
f(pt;)-273-k 44 o= 80
f(tm(pt))-273-K
— 296
148
0
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
irh
tempo_finale = 21.1s conversion = 0.448 Mvol = 0.115gm
Wvol = 6.686x 10~ 22 diametro = 9.031mm
sec
f(Tcen) — 273.15K = 234.631K
f(Tsup) — 273.15K = 694.761K
Mvol Mvol
mov =0257gm  x(10-mm) = 1.625 YO _ 0448 xoxx=1- —2
mQOv mQOv
1
f(tm(pt)) — 273K = 550.615K tm(pt) = 0.735 Kcinm(pt) = 2.827—
min
joul = tt Tf
El1=2.05x 10 12< dp = 10mm he = 335—— — ~273.15=739.85
mole K'mz K
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Modello concettuale di un processo di gassificazione biomassa con miscela
ossigeno vapore d’acqua, in reattore a letto interconnesso circolante,
Stesura di un nuovo modello in ambiente chemcad.

La realizzazione del nuovo modello in chemcad vuole superare i maggiori limiti intrinseci del
modello semi-empirico sviluppato in passato:

- Rendere le rese in char, tar e metano dipendenti dalle condizioni operative oltre dalle
portate degli agenti gassificanti,

- D’approccio all’equilibrio della composizione di syngas dipendenti dalla temperatura e
dai tempi di residenza nel reattore,

- Collegamento diretto con la tipologia del reattore a letto interconnesso circolante,
- D’influenza sul processo di gassificazione della pezzatura della biomassa alimentata,

- considerazione del char come un generico composto di C, H e O,
anziché carbonio puro,

- considerazione dei tar, per includere senza limiti le specie desiderate con rese
indipendenti ed non piu limitati ad una singola specie chiave: naftalene.

Richiami sulle disponibilita modellistiche attuali ed i loro limiti intriseci

Per i processi di gassificazione, da decenni, nella letteratura scientifica vengono corrente-
mente proposti differenti modelli che possono essere classificati in stechiometrici,
termodinamici di equilibrio e quelli cinetici. In particolare, ampio ricorso ai modelli
termodinamici negli studi di fattibilita indica maggiore interesse dei ricercatori. Cio ¢ dovuto
oltre alla loro semplicita ¢ minore quantita di input necessari anche al crescente sviluppo dei
simulatori di processo. Purtroppo, nonostante la generalitd e potenzialita dei modelli
puramente termodinamici, come testimoniato dai lavori precedentemente svolti e pubblicati, il
loro campo di applicazione diretta risulta limitato inferiormente a temperature generalmente
superiori ai 1000°C.

I maggiori scostamenti riguardano la presenza dei componenti organici, dal metano agli
idrocarburi superiori e di solido residuo carbonioso, comunemente chiamato “char”. Com-
ponenti che a causa della loro relativamente elevata energia libera di formazione, non
dovrebbero trovarsi nei prodotti di gassificazione ad alta temperatura, assumendo il
raggiungimento dell’equilibrio termodinamico (Jand et al. 2006).

Nella letteratura scientifica sono altresi presenti continui tentativi per estendere le capacita
predittive dei modelli di equilibrio ai processi condotti a temperature inferiori e di maggiore
interesse industriale: dai 700 a 850°C. I tentativi di maggiore successo finora riportati sono di
seguito elencati.

Alcuni ricercatori scelgono di imporre 1’equilibrio solo ad un numero limitato di reazioni
chimiche, solitamente reazioni che coinvolgono i 5 componenti principali presenti nel gas
prodotto (H,, CO, CO,, CH4, H,0O). Tra le reazioni possibili spesso si incontrano in ordine di
frequenza per quanto riguarda la fase gassosa, la reazione water shift oppure aggiungendo alla
precedente anche la reazione reforming del metano, mentre per le reazioni eterogenee ¢ al
quanto utilizzata il carbonio grafitico. Per le specie rimanenti le rese sono fissate in base alle
considerazioni empiriche o alla disponibilita dei dati sperimentali.



Altri preferiscono di adottare il criterio tradizionale di approccio all’equilibrio, sia col metodo
generale della minimizzazione di energia libera, che non richiede nessuna conoscenza delle
reazioni chimiche coinvolte, sia con il metodo delle reazioni indipendenti all’equilibrio.
L’approccio all’equilibrio o il suo equivalente metodo di considerare una frazione della
conversione, si basano sul calcolo di equilibrio ad una temperatura virtuale diversa da quella
misurata o imposta al gassificatore alla quale vengono calcolati i bilanci di energia. Il metodo
benché elegante, presenta buona risoluzione solo per i processi che si trovano in condizioni
prossimi all’equilibrio.

Tra alcuni infelici tentativi recenti ce anche quello di voler utilizzare il gradiente di energia
libera per dirigersi, da un punto arbitrariamente scelto, in direzione dell’equilibrio verso un
altro punto scelto ancora in maniera arbitraria. Questo metodo utilizza una reazione chimica
globale e varia i coefficienti stechiometrici dei componenti in eccesso rispetto al numero dei
bilanci elementari, per trovare una reazione stechiometrica, non potendo raggiungere
I’equilibrio caratterizzato dai gradienti nulli, non impone nessun equilibrio al sistema e
conserva la forte dipendenza dalla quantita iniziale delle specie e pertanto presenta oneri di
calcolo e ben pochi vantaggi rispetto al modello puramente stechiometrico con la
determinazione dei coefficienti in base ai dati sperimentali.

Una classe alla quale si riducono i modelli precedenti sono quelli di equilibrio semi-empirici
che allo stato attuale sono i piu affidabili poiché possiedono parametri impostabili, in base ai
dati sperimentali sempre piu disponibili. A questa categoria appartiene il modello
precedentemente svolto in Chemcad. Ovviamente, sono possibili anche diverse combinazioni.

Come si € puntualizzato, i composti organici superiori non possono formarsi, all’equilibrio, al
contrario della loro immancabile presenza sperimentale. E chiaro altrettanto che la formazione
di questi composti, anche se in modeste quantita, avviene a spese di una produzione minore di
specie gassose piu leggere. Le strategie dei modelli semi-empirici di fatto si basano sulla
assegnata produzione di tali specie dalla decomposizione della biomassa, in funzione dei
parametri operativi e tipologie di alimentazione (Jand et al. 2006). Successivamente tali
specie o dovranno by-passare i calcoli di equilibrio oppure convertirsi in specie clonate ma
inerti per il calcolo dell’equilibrio chimico. Purtroppo, la loro stabilita natura e quantita nei
primi stadi di calcolo rende particolarmente rigido il modello complessivo. Voler modificare
successivamente la loro natura chimica o le loro rese, incide pesantemente sui calcoli succes-
sivi, in misura tale da rendere spesso piu conveniente rielaborare un altro modello generale.

La causa della scarsa affidabilita dei modelli di equilibrio e di quelli da loro derivati ¢ da
cercare nei vari limiti cinetici imposti dal mondo reale al sistema termodinamico. I limiti
cinetici di trasferimento di calore influenzano 1’uniformita della temperatura, quelli sul
trasporto di materia e cinetica chimica incidono sull’uniformita della pressione e delle
concentrazioni dei vari componenti. Il grado delle non omogeneita all’interno delle
apparecchiature dipende quindi, dal peso dei fenomeni cinetici controllanti che a loro volta
sono funzioni delle condizioni operative e delle caratteristiche costruttive dell’apparecchiatura
stessa. Cio costituisce un fattore limitante dei modelli di equilibrio, basati sulla definizione
univoca delle variabili macroscopiche uniformi nello spazio e nel tempo, ma anche il loro
punto di forza in termini della universalita e non dipendenza dalle apparecchiature. I tempi
caratteristici dei vari fenomeni non svolgono nessun ruolo nella termodinamica classica, ma
allo stesso momento sono determinanti in tutti i fenomeni reali di trasporto e cinetici che
avvengono all’interno delle apparecchiature.

Pertanto, la stesura di un modello concettuale che soddisfi le suddette richieste con risultati
confrontabili coi dati sperimentali, pur volendo non trascurare uno strumento semplice ma
potente come il calcolo dell’equilibrio termodinamico, non pud prescindere dall’includere,
con termini e tecniche opportune, le maggiori non uniformita presenti all’interno del reattore.
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E possibile definire localmente all’interno del reattore delle zone omogenee a ciascuna delle
quali applicare un modello idealizzato specifico e successivamente comporre i diversi sub-
modelli in termini di scambi di materia e di energia fisicamente accettabili, in modo da
rispettare 1 bilanci globali di materia e di energia al reattore.

Si arriva pertanto ad una trattazione fenomenologica dei vari processi. E da sottolineare che
i fenomeni cinetici controllanti e le non uniformita all’interno del reattore debbano essere
descritti in base ai processi chimico fisici che avvengono all’interno del reattore e sono
pertanto da considerarsi intimamente legati alla sua tipologia ed alle sue condizioni operative.

Nel presente studio ci si riferisce alla tipologia dei gassificatori a due letti
fluidizzati interconnessi con la circolazione del solido, riportato in figura,
in possesso all’Enea.

La conoscenza del progetto costruttivo del gassificatore e la disponibilita
dei risultati di alcune prove sperimentali eseguite in passato, suggeriscono
la suddivisione virtuale del suo volume interno in almeno tre zone
intimamente connesse, che possono ragionevolmente considerarsi
uniformi, ma distinte per il trasporto di calore, mescolamento e reazioni in
cui hanno luogo.

e Una prima zona, contenente parte del letto fluidizzato di sabbia,
addebito all’alimentazione della biomassa vergine dove, a causa
della presenza di materiale vergine e del deficit dei reagenti
ossidanti, avvengono prevalentemente la devolatilizzazione rapida
della biomassa e la gassificazione di una parte del char prodotto;

e Una seconda zona, adiacente alla prima e con essa comunicante sia attraverso la
circolazione del letto fluidizzato che la conduzione termica, destinata alla combustione
del residuo char trasportato con la circolazione interna dalla zona precedente.

e Infine, una terza zona chiamata tecnicamente freeboard, di volume non trascurabile,
che raccoglie e mescola tutti i gas prodotti con eventuali trascinamenti delle polveri e
li convoglia verso 1’uscita dal reattore.

Ciascuna delle tre zone dovra essere descritta, non solo da un proprio modello specifico e
rappresentativo delle trasformazioni che avvengono al suo interno, ma allo stesso tempo 1 sub-
modelli ottenuti devono essere: implementabili nel simulatore Chemcad e produrre risultati
affidabili coi modelli globali di ““latent heat™ e “ideal vapor pressure: Raoult, Henry” per il
calcolo di entalpie e di equilibri di fase selezionati.

La suddivisione del reattore in tre zone presenta notevoli vantaggi. In primis, permette di
costruire una struttura modulare, adottare e verificare scelte modellistiche libere per ciascuna
zona, decidere il suo grado di approssimazione e lasciare la possibilita di apportare eventuali
miglioramenti successive. La struttura modulare, ovviamente fornisce anche maggiore elasti-
cita nella combinazione dei vari sub-modelli per simulare al meglio 1’insieme complessivo
delle reazioni chimiche e degli scambi termici che avvengono all’interno del gassificatore.

Linee guida per I’'implementazione del modello: analisi teoriche
ed esperienze pratiche.

Il primo processo chimico che subisce la biomassa alimentata nel letto fluidizzato, una volta
raggiunti circa i trecento gradi ¢ la rapida devolatilizzazione. Le prove sperimentali della
devolatilizazione, con iniezione di lotti di particelle sferiche indicano tempi di devolatiliz-



zazione crescenti al crescere della pezzatura di biomassa e/o diminuzione della temperatura
del gassificatore, la natura chimica dell’agente fluidizzante sembra svolgere un ruolo
secondario in questa fase. Durante la devolatilizzazione dei materiali legnosi si ha lo sviluppo
della maggior parte dei volatili che possono raggiungere circa lo 80% del peso iniziale,
utilizzandone in pezzature ridotte. L’ambiente esterno, cio¢ il letto fluidizzato di inerte,
contribuisce in maniera significativa soprattutto con la propria inerzia termica e la capacita di
garantire elevati scambi termici a temperatura elevata. Per avere una stima dei tempi di
devolatilizzazione, in condizioni operative e pezzature diverse ¢ possibile ricorrere alla
sperimentazione diretta o utilizzare modelli matematici ordinariamente disponibili per una
singola particella (Jand Foscolo 2005).

La regressione del secondo ordine dei risultati delle nostre prove di devolatilizzazione delle
sferette di faggio di diametro fino a 20mm, nei letti fluidizzati da azoto, vapore d’acqua e loro
miscela ci permettono di disporre della seguente correlazione che fornisce dipendenza dei
tempi di devolatilizzazione, calcolata in secondi, dalla temperatura del reattore e dal diametro
delle particelle.

11 -0.01522

02 —-0.00075

01 0.89585 last(coeffs) dp o - L
= coeffs = T(dp.T) = Z coeffs.-| — | =

00 —-274.78961 T mm K

1=0
10 21.47096
20 -0.11333

la correlazione riportata in figura per temperature del
letto dai 600 ai 800°C indica tempi dai 30 ai 200 secondi
per le sferette di faggio da 5 ai 20mm di diametro. In
allegato alla presente relazione verra fornito il modello
matematico della devolatilizzazione, pubblicato nel
2005, ed il listato del codice numerico implementato in
mathcad. Tale modello oltre alle informazioni fornite
dalla regressione per particelle di faggio, consente di
prevedere la quantita di sostanze volatili e di char
residuo in funzione del tempo trascorso. In questo modo,
dove il tempo di residenza delle particelle nella sezione
di devolatilizzazioe non fosse sufficiente, si puod
intervenire sulla conversione della devolatilizzazione di
biomass, aggiungendo anche la sua combustione alla
sezione di combustione in modo da mantenere ancora L b
nel modello l’influenza relativa alla pezzatura della START ; \}\

|

|

|

biomassa sulle rese di char, volatili e calori svolti nella e
sezione di combustione anche per condizioni estremi e CIRCULATION rf
non consigliate di esercizio. s e
Altrettanto ¢ molto importante sottolineare 1’influenza h ; 10205
del restringimento delle particelle in seguito alla loro D\:B .
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|
*
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RUN UP TIME

cui si tiene conto nel modello. I nostri dati evidenziano . /
che una riduzione finale del 50% del volume di ogni
particella al termine della devolatilizzazione, ¢ una stima
affidabile in caso delle sferette di faggio.
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Nonostante generalmente 1 tempi di devolatilizzazione non vincolano i risultati nella zona di
devolatilizzazione, cio¢ la circolazione del letto in condizioni operative consigliate garantisca
tempi di residenza delle particelle sufficienti, come evidenziato dagli studi sul modello a
freddo del reattore e riportato in figura (Foscolo et al., 2007), si produce un residuo solido
reagente: "char”, con diametri iniziali di circa 80% del diametro della biomassa vergine.

Le reazioni successive di “Char” con agenti gassificanti sono notoriamente piu lente di
almeno un ordine di grandezza e risentono maggiormente dei limiti del trasporto molecolare
all’interno delle particelle, essendo assente il trasporto convettivo dovuto al rilascio dei
volatili, con una costante cinetica apparente presumibilmente fortemente dipendente dal
diametro istantaneo delle particelle (Jand 1998). La velocita piu grande di devolatilizzazione
rispetto alla contemporanea velocita di gassificazione del char porta ad un’altra constatazione
confermata dall’evidenza sperimentale; prove di gassificazione della biomassa, a temperatura
controllata, indicano una immancabile quantita di char sempre presente nel letto fluidizzato.
Il punto ¢ che la dipendenza quasi lineare del tempo caratteristico della devolatilizzazione dal
diametro della biomassa e la dipendenza, maggiore, del tempo caratteristico della reazione di
gassificazione del char dal suo diametro, considerate assieme, permettono di concludere che
al crescere della pezzatura della biomassa ce da aspettarsi un maggiore holdup del char nella
prima zona, quella di devolatilizzazione. Con la logica conseguenza piu importante che, a
parita di temperatura e di circolazione del solido inerte, ci sara maggiore apporto netto del
char verso la zona della combustione, dove il suo consumo con reazioni a temperature piu
alte, avviene piu velocemente anche se sempre dipendente dal diametro istantaneo delle
particelle.

Schema concettuale del reattore con la suddivisione in tre zone specifiche,
Implementazione di tre sub-modelli corrispondenti in chemcad 6.

Una parte degli input di un qualsiasi modello del gassificatore ¢ riservata alle interazioni del
processo reale con I'ambiente circostante. Queste interazioni sono espresse in termini di masse
e di energia scambiate. Pertanto, sono intrinseci del modello la definizione iniziale delle
specie chimiche scambiate (biomassa, char e tar) e le perdite di calore verso esterno. Cio non
significa necessariamente che tali specie non possano essere successivamente modificate, ma
la potenzialita del modello si rispecchia nel poter contenere ed estendere con un minore sforzo
la trattazione delle nuove specie ¢ meno ben definite; come i tar. Infatti, la determinazione
delle specie presenti non puo avvenire che per via delle misure sperimentali. Analogamente il
modello dovrebbe possedere un numero sufficiente di parametri che permettano di
caratterizzare diverse condizioni operative del gassificatore. Si possono classificare tali
parametri in base alla fenomenologia dei processi come, parametri chimici, parametri termici,
parametri cinetici e parametri fluidodinamici.

Di seguito verra quindi esaminata la modellizzazione di ciascuna zona con la definizione dei
propri parametri. La trattazione inizia con la seconda zona, quella di combustione, che si
presta ad una trattazione piu semplice.

Zona di combustione

Nella seconda zona, si possono assumere come fenomeni principali: la combustione del
char, il riscaldamento del letto inerte circolante e lo scarico di una parte del char dal reattore
considerando la costruzione meccanica del gassificatore. Per descrivere il processo di
combustione del char nella seconda zona, essendo generalmente assente 1’ossigeno nel gas
prodotto e comunque reagente limitante, si utilizza il modello del reattore stechiometrico di
chemcad, con la conversione unitaria impostata all’ossigeno alimentato in questa zona ed un
carico termico sottratto pari all'elevata potenza richiesta dalle reazioni di decomposizione
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biomassa in condizioni standard. La scelta ¢ giustificata considerando affinché il gassificatore
operi a regime ¢ necessario mantenere temperature elevate in questa zona e le reazioni di
combustione char ad alte temperature portano sempre al consumo totale di ossigeno in
presenza del sufficiente materiale combustibile. Il modello del reattore stechiometrico per la
reazione del char con ossigeno permette di utilizzare a pieno I’indipendenza della conversione
dalla temperatura, verificata a cosi alte temperature, permettendo di sotterrare un carico
termico desiderato e producendo stessi risultati ottenibili dai modelli piu onerosi cinetici o di
equilibrio.

Reazione:
Ci4H4sO0+ 1450, = 14 CO, +2 H,O
Condizione isobare; carico termico assegnato; conversione ossigeno = 100%

Da notare in caso che venga alimentata alla zona di combustione, ai fini di maggiore sicurezza
e controllo, anche una miscela di vapore d'acqua ed ossigeno, la funzionalita della reazione
stechiometrica resta invariata poiché eventuali gas prodotti dalla gassificazione reagirebbero
con l'ossigeno ancora prima del solido.

Zona di devolatilizzazione

{}Nella prima zona, si possono assumere come fenomeni principali: 1’alimentazione di
biomassa, la sua devolatilizzazione, la gassificazione di una parte del char prodotto e lo
scambio termico attraverso la conduzione e la circolazione del letto inerte.

Tra le due reazioni: la devolatilizzazione della biomassa e la gassificazione del char, la
reazione principale in termini della quantita e qualitd dei prodotti ¢ senz’altro la rapida
devolatilizzazione della biomassa. E una trasformazione chimica complessa, spinta dal forte
calore fornito ad alta temperatura con grande evoluzione dei volumi gassosi. La sua
descrizione cinetica dettagliata richiederebbe assemblaggio dei modelli di devolatilizzazione
di una singola particella, che tengano conto della velocita di propagazione di calore e
simultanea reazione al suo interno con metodi statistici e fluido dinamici. D’altra parte
I’assunzione di equilibrio chimico per questa reazione ¢ rischiosa in quanto si ¢ oltre alla fase
gassosa in presenza di un solido: biomassa, con proprieta termodinamiche difficili da stimare.
Nell’ipotesi di rispettare le regole suggerite per la conduzione del gassificatore in termini
delle portate e la pezzatura massima di biomassa, i tempi di residenza delle particelle alle
comuni temperature operative in questa zona sono sufficienti a considerare la
devolatilizzazione completa. Pertanto la scelta adeguata di base ¢ ancora il modello del
reattore stechiometrico operante a condizioni standard (25°C, latm), in cui avviene la decom-
posizione completa della biomassa come unico reagente.

La scelta di far operare il reattore in condizioni standard ¢ nel voler tenere in conto, piu
accuratamente possibile, I’elevata quantita di calore richiesto da tale reazione. La misura piu
accurata ¢ ottenibile dalla reazione condotta in condizioni standard che utilizza solo il valore
misurato del poter calorifico standard della biomassa. I coefficienti stechiometrici di questa
reazione possono essere stimati in base ai dati sperimentali di rese in char e volatili. Come
evidenziato dalle prove sperimentali la resa dei prodotti, dipende oltre alla natura chimica
della biomassa anche dai fenomeni cinetici che avvengono all'interno di ogni singola
particella, e pertanto globalmente dalla pezzatura di biomassa. Ce da aspettarsi che a parita
della quantita di biomassa reagita, una sua pezzatura piu fina porti ad una maggiore quantita
di gas e conseguentemente una minore quantitd di char. Essendo il macinato di biomassa
presenta una distribuzione di granulometria, la produzione dei gas e del char per un generico
lotto dovrebbe essere considerata piu precisamente come il valore medio pesata di un insieme
di reazioni parallele e competitive. Volendo quindi restare fedeli al calcolo preciso dei calori
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di reazione e di non trascurare l'effetto della pezzatura sulla resa dei prodotti di
devolatilizzazione, si rappresenta la reazione complessiva di devolatilizzazione per una
generica pezzatura, come somma pesata di due reazioni di devolatilizzazione. Una con la resa
maggiore in char (26.4% in peso), caratterizzante le pezzature grandi e l'altra con una resa
minore (18.8% in peso), caratterizzanti pezzature piu piccole. Il range di pezzatura
comunemente utilizzata permette di considerare in prima approssimazione, una dipendenza
lineare dalla pezzature, dosando con un parametro operativo la quantita di biomassa da inviare
ai due corrispondenti reattori stechiometrici, condotte entrambe in condizioni standard.

Sezione di devolatilizzazione con la produzione di solido Char:

A- C415He16 023 2 277H, + 178 CO+40 CO, + H,O + CHj4 + 14 C14H,0O
B- C415 He16 O273 =2 215 Hy +220 CO +20 CO; + 3 H,O + 35 CH4 + 10 C14H,0
Condizioni standard; conversione unitaria di Biomassa.

La non meno importante reazione da non trascurare nella descrizione di questa zona, essendo
a cui legato l'accumulo del char ¢ la gassificazione di una parte di char prodotto dalla
devolatilizzazione. Il poter calorifico di un generico char, ricco in carbonio e contenente
idrogeno ed ossigeno, in assenza dei dati sperimentali diretti, ¢ stimabile dalle correlazioni
proposte per il carbone in base alla sua composizione elementare.

Essendo la camera di devolatilizzazione capace di scambiare materiale solido attraverso la
circolazione del letto con la camera di combustione, si ¢ introdotto come secondo parametro
del modello, legato sia alla concentrazione del char nella zona di devolatilizzazione che
all'intensita di circolazione, la frazione di char che viene trasportata alla zona di combustione.
Pertanto, la restante parte di char dovra subire la completa gassificazione con reagenti
alimentati, per trasformarsi in gas e carbonio sotto forma di nerofumo, prima di poter lasciare
la zona di devolatilizzazione. In presenza delle incertezze sulle proprieta termochimiche del
solido char si utilizza una reazione di gassificazione che porti alla formazione di componenti
gassosi e alla produzione di nerofumo in un reattore adiabatico e stechiometrico, la resa in
nerofumo ¢ assunta pari ad un valore ragionevole di circa 10% del char gassificato.

Per comprendere meglio come i due parametri del modello, implementato in chemcad,
descrivano l'accumulo del char nella zona di devolatilizzazione, si puo ricorrere alle
espressioni matematiche di un modello dinamico isotermo equivalente. Dove, 1’effetto del
primo parametro “pezzatura” ¢ rappresentato dalla funzione a(R), che a parita della biomassa
devolatilizzata produce una maggiore quantitd di char ad aumentare della pezzature di
biomassa, il consumo di char, considerando in eccesso vapore d'acqua, ¢ rappresentato dal
prodotto di una costante cinetica per la superficie totale di char nel letto, mentre il trasporto di
char alla zona di combustione ¢ legato alla sua concentrazione ed all'intensita di circolazione e
quindi alla differenza di portate dei gas nelle due camere attraverso il parametro beta.

n -s —.
Mo _a(R) iy, —k-S,~fm, 8, =V,me e M qR)_j_g @R
dt n,-v, p.-R
_.—a-R
dm°=1—e‘“'R-mdev‘[ 3k—+ﬂj'mc=0 = =12
dt PR M ey EELI

p-R
Raggiunto lo stato stazionario, essendo alfa e beta variabili definite positive si vede
chiaramente che al crescere del raggio R, al numeratore la frazione di char prodotto tende al
raggiungere valore unitario per particelle infinitamente grandi mentre, al denominatore la
cinetica del suo consumo tende a zero e complessivamente aumenti la quantita di char nella
zona di devolatilizzazione, e viceversa.



Inoltre, come conseguenza sul piano termico si osserva un leggero abbassamento delle
temperature, avendo scelto le due reazioni di devolatilizzazione di base con calori standard di
reazione simili, il maggiore accumulo di char fa si che ne venga inviata una quantita maggiore
sia al combustore che non pud essere bruciato per mancanza di ossigeno e quindi aumenta la
quantita di char scaricato dal combustore, esportando insieme il suo calore sensibile sia alla
reazione di gassificazione endotermica di char nella zona di devolatilizzazione. A sua volta la
diminuzione di temperature fanno si che si produca maggiore tar.

E interessante notare invece ’effetto inverso del secondo parametro del modello: intensita di
circolazione beta, qui un aumento di trasporto di char verso la zona di combustione porta ad
un aumento di temperature, riducendo 1’entita delle reazioni di gassificazione char nella zona
di devolatilizzazione, scaricandone una quantitd maggiore non reagita dal reattore. Entrambi
riportati nell’analisi di sensitivita parametrica del modello.

Resta da tenere in conto ’effetto della temperatura conseguente allo scambio termico con la
zona di combustione sulla composizione del prodotto principale gassoso. Pertanto, i prodotti
della gassificazione dopo essere mescolati con quelli della devolatilizzazione, sono fatti
reagire in un reattore di equilibrio adiabatico dedicato alla reazione water shift.

Parte char da inviare alla gassificazione

Ci4H4O+10H,O =2 10H;+9CO+ CO,+2CHs+2C
Condizione isobara e adiabatica; conversione Char = 100%
Reazione di water shift (via equilibrio):

CO+H,0 €-> H;+CO,

A questo punto la temperatura nella zona di devolatilizzazione ¢ calcolata dall’apporto
dell’energia sotto forma di calore di reazione standard per la completa devolatilizzazione della
biomassa in condizioni standard al netto del calore di formazione standard di una parte del
char uscente verso la zona di combustione, piu calori sensibili provenienti da agenti
gassificanti e biomassa, alimentati in questa zona, e dal consumo di energia sotto forma di
calore di reazione per la completa gassificazione della restante parte di char e calore di
reazione per portare all’equilibrio la reazione water shift, che determinano la composizione
totale di gas nella zona di devolatilizzazione.

Manca pero lo scambio di calore tra le due zone, dovuto alla conduzione attraverso il setto
divisore ed alla circolazione di una parte del letto fluidizzato. Trattandosi di calore scambiato
per mescolamento del letto inerte e conduzione ¢ da considerarsi ovviamente funzione della
differenza di temperatura tra le due zone stesse. Mettendo in contatto le due correnti in uno
scambiatore virtuale equicorrente, ¢ possibile disporre di un altro parametro legato al
fenomeno di scambio di calore ed ai suoi tempi caratteristici; per esempio si pud decidere il
salto motore minimo raggiungibile, che rispecchia quindi la differenza di temperatura minima
tra 1 due letti e la capacita massima di trasporto di calore da parte del letto fluidizzato a
circolazione costante.

Fissando quindi, come terzo parametro il Pinch minimo, ovvero 1’approccio minimo di profili
di temperatura nello scambiatore & possibile valutare le temperature nelle due zone di
combustione e di devolatilizzazione. Da ultimo, va notato che variata la temperatura nella
zona di devolatilizzazione, a causa di scambio di calore con la zona di combustione, la
composizione del gas non verifica piu la condizione di equilibrio water shift quindi, ¢
necessario apportare una correzione alle concentrazioni e alle temperature calcolate che sono
da considerarsi di prima approssimazione.

E necessario imporre un calcolo iterativo per trovare la composizione e le temperature corrette
nelle due zone, intimamente collegate. Come parametro di iterazione, si sceglie la temperatura
di approccio all’equilibrio che permette di anticipare I’aumento di temperatura a causa dello

10



scambio termico e di calcolare la reazione all’equilibrio ad una temperatura a priori
opportunamente scelta. Si fara variare la temperatura di approccio all’equilibrio nel reattore
adiabatico di water shift, compito svolto in modalita feedback da un apposito controllore,
fintanto che il gas a valle dello scambiatore, dopo aver ricevuto calore dalla zona di
combustione, non verifichi la composizione di equilibrio per la reazione di water shift.

Si vede bene, come questa reazione, attraverso la dipendenza della sua costante di equilibrio
dalla temperatura e la sua tonalita termica, leghi la composizione del gas nella zona di
devolatilizzazione con I’apporto di energia da parte della zona di combustione attraverso uno
scambiatore di calore che simula la circolazione di una parte del letto fluidizzato e la
conduzione di calore tra di essi. Come si ¢ visto anche la pezzatura della biomassa, incidendo
sulla quantita di char presente nel gassificatore a sua volta incide sulle temperature e permette
di realizzare il legame tra la pezzatura della biomassa, temperature nei due letti, la
composizione del gas e la quantita di char non combusto scaricato dalla zona di combustione.

In breve, in presenza di grande quantita dei volatili prodotti dalla devolatilizzazione e del
vapore alimentato, ¢ prudente non trascurare la possibilita di avere reazioni con tonalita
termiche apprezzabili, spinte dalla loro lontananza da equilibrio. E stato quindi imposto alla
gas uscente dalla zona di devolatilizzazione di soddisfare sempre 1’equilibrio della reazione
water shift in un reattore di equilibrio condotto in modalita adiabatica. Quantita di calore
sensibile scambiato sia dalla circolazione del letto inerte che per la conduzione, portano ad
una temperatura a priori incognita della zona di devolatilizzazione ma che ¢ stata individuata
attraverso lo strumento di approccio all'equilibrio.

Essendo estremamente difficile misurare la composizione del gas uscente dalla zona di
devolatilizzazione, ma ¢ disponibile e possibile la misura della temperatura locale, nel
modello delle reazioni per la zona di devolatilizzazione oltre ai reattori per la decomposizione
di biomassa ¢ stato inserito un separatore interno di char che ne invia una parte, in base
all'intensita di circolazione, alla gassificazione in un secondo reattore adiabatico e
stechiometrico per la sua conversione totale in gas e nerofumo. L’aggiunta di un modello che
simuli adeguatamente il trasferimento di calore che avviene dalla zona di combustione alla
zona di devolatilizzazione mediante la circolazione del letto fluidizzato del solido inerte,
completa la descrizione delle due zone con la connessione termica con quella di materia.

Il trasferimento del calore che avviene tra le due zone € dovuto oltre che alla conduzione, al
mescolamento di due letti fluidizzati a diverse temperature. Pertanto, per simulare il
meccanismo del trasferimento di calore, si ricorre al modello dello scambiatore tubolare in
equicorrente. Per calcolare le temperature rappresentative nelle due zone, i prodotti della zona
di combustione verranno messi in contatto termico indiretto coi prodotti della zona di
devolatilizzazione in uno scambiatore equicorrente prima di essere inviati alla terza zona
“freeboard”. Il terzo parametro del modello che rappresenta 1’efficienza del processo di
scambio termico tra le due zone ¢ il salto minimo di temperatura raggiungibile nello
scambiatore. Valore impostato a 70°C che rappresenta la differenza massima di temperatura
tra 1 due letti tollerata grazie alla buona circolazione del materiale solido. Stima dei valori piu
accurati possono ottenersi utilizzando modelli fluidodinamici a parametri distribuiti o
ricorrendo alle campagne esperimentali.

Zona di freeboard

{}Nella terza zona, si possono assumere come fenomeni principali: perdite di calore verso
esterno, mescolamento delle due correnti entranti dalle zone di combustione e di
devolatilizzazione, ciascuna con la propria portata, composizione e temperatura e 1’uscita di
tutto il materiale in forma di gas, tar e di nerofumo.
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La terza zona, posizionato in testa al reattore, riceve correnti da entrambe le zone sottostanti,
avendo un grande volume vuoto, occupato dalla fase gassosa ad alta temperatura. Il freeboard
durante le prove ha sempre registrato temperature piu elevate rispetto alle due zone
sottostanti. In questa zona, ricca di vari componenti e tempi di residenza non trascurabili,
possono avvenire diversi fenomeni: scambio termico, dispersione, mescolamento,
segregazione e reazioni secondarie. Tutta 1’alimentazione meno parte di char residuo e ceneri
scaricati dalla zona di combustione, raggiunge questa zona ed i prodotti e reagenti provenienti
dalle due zone sottostanti possono dar luogo ai fenomeni aventi tempi caratteristici minori
rispetto ai tempi di residenza in questa zona. Possono avvenire reazioni secondarie tra cui
cracking, reforming, consumo o formazione dei nuovi composti.

La possibilita di avere serie di reazioni multiple ciascuna con la propria cinetica, suggerisce
un scenario alquanto complesso da poter simulare con pochi parametri. L utilizzo dei modelli
generalizzati di equilibrio come la minimizzazione di Gibbs presumono il raggiungimento
dell'equilibrio indifferentemente dalle reazioni indipendenti considerate, rendendo fortemente
limitato il loro utilizzo e poco attendibili le loro conclusioni; d’altra parte la presenza
sperimentalmente di metano e delle famiglie di sostanze pesanti con elevata energia libera di
formazione, e pertanto sfavorite sul piano termodinamico ad alta temperatura, fa pensare alla
forte incidenza dei fenomeni cinetici “selettivi” che trovano conferma nelle composizioni
diversificate del gas misurate in campo, e solitamente abbastanza lontani dalle composizioni
di equilibrio termodinamico, in particolare in assenza dei materiali catalitici.

Per costruire un modello del freeboard che operi in maniera selettiva, ma funzionale e
semplice, resta pertanto indispensabile introdurre un reattore cinetico a tino continuo che
possa contenere progressivamente tutte le reazioni parallele di formazione di nuove specie,
ogni qualvolta ci sia una loro presenza sperimentale. Si possono quindi assumere inizialmente
e verificare successivamente i parametri cinetici dai dati sperimentali e misure accurate di
composizioni in campo.

Il reattore cinetico attualmente presente all’interno dello schema di simulazione ha il compito
di formare oltre al metano, naftalene, toluene e fenolo, ma con possibilita di inserire un
qualsiasi numero e tipo di altre specie, una volta nota la composizione del tar. Il modello del
reattore cinetico ¢ CSTR del chemcad in modalita di calcolo conversione, per cui a partire dal
volume del reattore, considerato come una frazione del volume totale del freebord, ¢ con una
potenza termica assegnata, pari ad una frazione delle perdite di calore totali dell’intero
freeboard, sono calcolate le conversioni delle specie reagenti. La legge cinetica delle reazioni
di formazione, per maggiore semplicita ¢ di tipo Arrhenius con I'ordine zero. La stechiometria
ed il valore delle costanti cinetiche attualmente inseriti sono i seguenti:

Formazione di tar all'interno del freeboard A . secondi . 10” E/R

10C+4H, =2 CjoHg 3.1 -8527.3
7 C+4H, 2 C7Hg 3.2 -8443.1
7 C+3H,O0-> C¢HgO + CO, 3.1 -8635.5
CO, +4H, > CH;+2H,0 0.033 -10163

Condizione isobara isoterma, volume e carico termico assegnati.

Tra 1 quattro componenti gassosi sempre presenti nel sistema: H,, CO, CO,, H,O ¢
possibile avere una sola reazione indipendente, per esempio la reazione water-shift per coprire
il range delle composizioni possibili. D'altra parte, la produzione selettiva di metano e dei tar
permette di completare lo spazio delle composizioni aggiungendo per ogni specie nuova una
reazione indipendente. Pertanto, assumendo delle formazioni cinetiche per il metano e per 1
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vari composti organici superiori, la superficie delle possibili composizioni resta determinata
fissando l'approccio all'equilibrio della reazione water shift prima dell'uscita dal freeboard.

Quindi, la modellizzazione del freeboard si completa inserendo a valle del reattore cinetico,
per la formazione delle specie pesanti riscontrate, il reattore di equilibrio shift-vapore d'acqua
di chemcad. Tale reattore permette di portare all'equilibrio, con un approccio fissato, la
miscela di syngas senza metano o facilmente includere anche I'equilibrio del metano nel caso
di voler verificare 1’efficienza della presenza dei materiali catalitici per la sua conversione.

In principio ¢ possibile utilizzare tutte le specie gassose presenti nel freeboard per la
formazione dei tar, ma risulta conveniente utilizzare il nerofumo e vapore d'acqua e specie
gassose presenti in maggiore quantita, in modo da formare un legame tra le specie pesanti.

Grazie alla definizione di tre zone distinte nel gassificatore, ciascuna con la propria
temperatura, le perdite di calore verso esterno possono essere incluse in maniera distribuita e
piu efficiente utilizzando per ciascuna zona, coefficienti globali di scambio e corrispondenti
salti di temperatura locali con I’ambiente, lavoro che pud essere considerato tra i
perfezionamenti futuri del modello. Per ora le potenze termiche perse sono confinate alla zona
di freeboard, considerata a temperatura piu alta ed avente una superficie di scambio maggiore;
in modo da non rendere piu complesse le due zone sottostanti e tenere semplici le
convergenze richieste dai calcoli iterativi. L'insieme del reattore cinetico e quello di equilibrio
dovranno pertanto condividere le perdite di calore verso esterno. Nel modello ¢ possibile
attraverso un parametro decidere la suddivisione del calore totale perso (per ora pari ad una
frazione del poter calorifico della biomassa).

Di fatto, una suddivisione arbitraria del calore perso tra i due reattori produrra una non
uniformita della temperatura nel freeboard, conseguentemente al non raggiungimento del
perfetto mescolamento nella fase gassosa. Avendo utilizzato nel modello del freeboard, un
reattore a mescolamento perfetto ed un reattore di equilibrio di fatto internamente omogeneo
ed uniforme, ¢ possibile ottenere una maggiore semplificazione imponendo I'uniformita della
temperatura al freeboard. Tale uniformita ¢ ottenibile attraverso un preciso valore del
parametro che rappresenta la suddivisione del carico termico tra i due reattori.

La suddetta semplificazione voluta ed introdotta si apprezza dovendo cercare parametri
cinetici in base ai dati sperimentali. La ricerca di uniformita si ottiene attraverso inserimento
di due controllori che permettono di cercare la temperatura uniforme incognita nel freeboard,
compatibile con la richiesta della perdita di calore totale del gassificatore verso esterno. Il
bilancio termico complessivo del gassificatore, includendo il preriscaldamento delle correnti
di alimentazione vapore ed ossigeno a carico del gas uscente, stabilisce in definitiva le
temperature in gioco nelle tre zone del gassificatore.

Merita osservare che la formazione delle sostanze instabili ad alte temperature ¢ ovviamente
un processo virtuale. Le reazioni cinetiche hanno valenza modellistica e non fisica. La legge
cinetica di tali reazioni € anche essa virtuale e frutto di convalidazione del modello, vanno
considerati come strumenti matematici disponibili, flessibili ed estendibili per la descrizione
dei fenomeni complessi di produzione di spettro di sostanze non ben definite chiamate “tar” in
funzione della temperatura e dei tempi di residenza.

Le reazioni di formazione in prima approssimazione possono utilizzare leggi cinetiche
tradizionali a partire dall'ordine zero a quelle successive. Essendo reattori di formazione tar,
per poter descrivere il noto trend della diminuzione dei tar all’aumentare della temperatura nel
freeboard, dovranno essere caratterizzati da energie di attivazione virtuali negative,
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mantenendo la stesura del modello semplice e funzionale. Basteranno quindi almeno due serie
di dati sperimentali a temperature diverse per poter determinare i parametri cinetici e rendere
il modello predittivo per 1 processi di gassificazione nello stesso reattore.

Merita notare che l'introduzione delle leggi cinetiche di ordine superiori nella formazione di
tar e metano permette di ampliare il campo di applicazione del modello dalla gassificazione
atmosferica agli studi dei processi di gassificazione in pressione. Per maggiore chiarezza, in
figura vengono schematizzati tutti 1 sub-modelli costituenti il modello concettuale e le loro
connessioni concettuali. I tre parametri principali del modello: due divisori ed un salto
termico minimo, sono indicati dal riempimento in azzurro a cui si devono aggiungere il set di
parametri cinetici e il grado di approccio per la reazione di water-shift.

Calore trasferito alle
correnti 02/H20

Prodotti uscenti dal reattore
T3. P=1atm : oas. tar. soot

@ Zona 3, Freeboard

T3, P=1latm
Equilibrio Shift - T3'
Cinetico: CSTR - T3"
ﬁ Mescolamento gas. nerofumo

Perdite di calore .
Parametri

cinetici

Zonal Zona 2
Devolatilizzazione Combustione
T1. P=1atm T2, P=latm

- - Shift
gassificazione adiabaticg
stechiometrico

adiabatico

conv. Char

Char /
Ceneri

N

combustione,
stechiometrico
conv. 02

H20
650°C

Biomassa
25°C

- devolatiliz.

ktechiometrich

t
latl
02/H20
650°C

Una soluzione apparentemente interessante ma alquanto inconveniente, per evitare di ricorrere
ai reattori cinetici di formazione (reazioni di formazione), ¢ quella di sostituirli con reattori
cinetici di consumo tar con energie di attivazione positive che ancora conservano la capacita
di fare previsioni in termini di temperature e tempi di residenza, ma cio richiede di includere
la formazione dei tar nelle zone di devolatilizzazione e/o di combustione nei reattori
stechiometrici di decomposizione biomassa e/o di gassificazione char oppure direttamente nel
freeboard. Tale soluzione ¢ sempre realizzabile grazie alla struttura modulare del modello, ma
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rende il modello rigido e vincolato ad avere un numero limitato di specie rappresentative del
tar, con ciascuna loro produzione iniziale a priori fissata. Successivamente tali specie
dovranno attraversare inalterate eventuali reattori di equilibrio € comunque convertirsi nei
reattori cinetici dedicati nel freeboard.

La modellizzazione di scambio termico effettuata in termini di salto minimo della temperatura
puo, come gia accennato, ottenere la sua verifica ed il suo grado di approssimazione, dalla
costruzione di un modello cinetico e fluido dinamico a parametri distribuiti condotto in
regime stazionario del letto fluidizzato circolante che tenga in conto dell’inerzia termica della
sabbia, della geometria del gassificatore e dell’entita della circolazione.

15



PARTE B

Simulazione del modello di gassificazione in Chemcad;
Effetto della variazione dei parametri, Studi di processo.
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Validazione del modello di gassificazione

Definizione di una configurazione di base
Per lo svolgimento delle simulazioni ¢ conveniente definire e partire da una configurazione di

base, rispetto alla quale testare la sensitivita parametrica del modello rispetto a ciascun
parametro, cercando di darne un'interpretazione fisica. Successiva-mente si  possono
modificare delle variabili operative di processo confrontando 1 risultati del modello con i dati
sperimentali, I'esperienza pregressa ed il senso comune. Per la definizione della
configurazione di base sono state fissati valori delle variabili e dei parametri del modello
riportati nella tabella 1.

Presentazione dei risultati al variare dei singoli parametri o variabili di processo

I risultati di ciascuna simulazione sono riportati nelle corrispondenti figure, ordinate da
sinistra a destra, per indicare gli andamenti rispettivamente:

e Delle temperature nelle tre zone, fig. 1
e Della quantita del char residuo allo scarico per kg biomassa daf, fig. 2
e Della portata del gas per kg biomassa daf, su base secca ed umida, fig. 3
e Del poter calorifico del dry gas per poter calorifico della biomassa fig. 4
e Della composizione del gas su base secca, fig. 5
e Del contenuto totale dei tar in grammi per kg di dry gas fig. 6
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Studio della sensitivita parametrica del modello

I parametri del modello sono stati variati secondo I'elenco riportato di seguito:

Parametro 1: Rapporto ponderale di Biomassa daf inviata al reattore di

devolatilizzazione A e la Biomassa daf totale alimentata,

Parametro 2: Rapporto ponderale di char residuo inviato alla zona di combustione e di

char residuo totale prodotto dalla devolatilizzazione,

Parametro 3: Differenza di temperatura tra le due camere (rappresentata dal salto di

temperatura minimo imposto nello scambiatore equicorrente 22)

Parametro 4: Uniformita di temperatura e la suddivisione della potenza termica tra il

reattore cinetico e quello di equilibrio nel freebord,

Parametro 5: Approccio nel reattore di equilibrio water shift posizionato nel freeboard.

Tabella 1 - Valori delle variabili operativi e dei parametri del modello nella

configurazione di base.

Parametro Valore Unita di misura Interpretazione fisica
1 0,8 KgBiomassa daf/ KgBiomassa daf totale Pezzatura
Intensita di
2 097 KgChar/KgChar totale circolazione
3 70 ASC Efﬁqenza di scambio
termico tra le camere
Uniformita di temperatura
4 auto
nel freeboard
5 20 ASC Approccio al r.eattore
water-shift
Variabili di Valore Unita di misura
processo
1 053 5 Kg02/ KgBiomassa daf
2 1,1 KgHZO/ I<gBiomassa daf
3 0,3 MJ/hr
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Parametro 1:

Effetto del rapporto ponderale di Biomassa daf inviata al reattore di

devolatilizzazione A e la Biomassa daf totale alimentata

Effetto di Pezzatura

T dev Tcomb ==—=Tfbin =T fb out 80
850 - = 70
2 60
800 § 50
= b -
2 750 £ 40 e
[
5 Z 30
a — 8 /
s
5 700 S 20
_\\_\_\ 10
650
e 0 T T
600 . 0,5 0,7 0,9
0,5 0,7 0,9 Pezzatura
1,6 6
14 5
% 12
g 1 :
o £
En 0,8 S 3
L
g 0,6 )
£ 04
0,2 ¥
0 i ' 0 ;
0,5 0,7 0,9 0,5 0,7 0,9
Pezzatura Pezzatura
0,4 113
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& 03 —CO & 11,1
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01 * 106
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0 ! : 10,4 : T
0,5 0,7 0,9 0,5 0,7 0,9
Pezzatura Pezzatura
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Parametro 2:

Effetto del rapporto ponderale di char residuo inviato alla zona di combustione
e di char residuo totale prodotto dalla devolatilizzazione

Effetto di Intensita di circolazione
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Parametro 5:
Effetto dell’approccio nel reattore di equilibrio water-shift nel freeboard.

E’ stata effettuata una simulazione per valutare I’effetto del parametro “approach” e cercare di
riprendere la composizione del dry gas riportato nel seguente lavoro dell’Enea:
“Syngas Production of Oxigen-Steam Biomass Gasification In a Fluidized Bed Gasifier With
Two Interconnected Chambers*.

Sono stati utilizzati la temperatura riportata nel freebord, la stessa composizione per la
biomassa e le stesse portate degli agenti gassificanti vapore d’acqua ed ossigeno espresse
relativamente dai rapporti steam/biomass e equivalence ratio.

Non ¢ stato possibile definire chiaramente la quantita di vapore alimentata in quanto il
rapporto non specifica se si tratta di biomassa tal quale, dry o daf.

Di fatto utilizzando il rapporto su base daf il bilancio di elementi non puo essere soddisfatto,
ci0 ¢ naturalmente attribuibile alla composizione di gas ottenuta per misura diretta, pertanto
soggetta ad inevitabili errori sperimentali. In particolare, riducendo il valore dell’ossigeno del
10% si riesce a chiudere soddisfacentemente il bilancio elementare di tutti i componenti,
permettendo € possibile eseguire una simulazione rigorosa in chemcad utilizzando questo
nuovo valore di portata.

Dai risultati della simulazione si ottengono in corrispondenza della temperatura di freeboard
riportata nel lavoro ed impostata al modello, delle perdite di calore pari al 4,5% del potere
calorifico della biomassa daf alimentata.

Variando I’approach nel reattore di equilibrio a parita della temperatura del freeboard si sono
calcolati le composizioni di dry gas e riportati per il confronto nelle figure seguenti.

® Dati sperimentali m Datisperimentali
m Dati modello (ap. 0) m Dati modello (ap. 0)
= Dati modello (ap. 315) Dati modello (ap. 315)
25
0,4
w 20
g % Or3 o — 1 . L
D 115 i 5
. E
:u‘n w02 | . - | 000
~ 10 = — I 5
= ‘N
] 1 i | _l_ E il | Il i_
0 T ' ' . = O 4 1 T 1 |
(€8] co2 H2 CH4 H2 co Co2 CH4

Elevati valori del grado di approccio sono indice della lontananza della composizione
sperimentale dalle condizioni di equilibrio.
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Utilizzo del modello, al fine di simulare gli effetti delle variabili operative su di un
processo di gassificazione

e Simulazione 1: Rapporto ponderale di ossigeno/biomassa daf,

e Simulazione 2: Rapporto ponderale di vapore d'acqua/biomassa daf,

e Simulazione 3: Potenza termica persa dal gassificatore

e Simulazione 4: Rapporto ponderale di una miscela di ossigeno e vapore d'acqua

/biomassa daf,
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Simulazione 1:

Effetto del rapporto ponderale di Ossigeno/Biomassa daf

Il parametro in questione ¢ variato tra un limite inferiore pari a 0,27 Kgo2/Kggiomassa daf ,valore
minimo per ottenere nelle due camere una temperatura che garantisca il corretto
funzionamento del letto, ed un limite superiore pari a 0.4, valore a cui si ottiene il valore
minimo accettabile di char residuo.
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Simulazione 2:
Effetto del rapporto ponderale di vapore d'acqua/Biomassa daf
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Simulazione 3:
Effetto della potenza termica persa dal gassificatore

Potenza termica persa freebord
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Simulazione 4:
Effetto del rapporto ponderale di una miscela di ossigeno e vapore d'acquae la
Biomassa daf
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Ottimizzazione: effetto della variazione combinata dei parametri

Nei precedenti paragrafi sono stati analizzati gli effetti dei parametri e variabili di processo
ciascuno variato singolarmente per esaltare il loro effetto. Ma ¢ necessario considerare che
nella conduzione di un gassificatore in esercizio, in realtd 1’operatore ha a disposizione
I’utilizzo di un numero limitato delle variabili manipolate del processo.

Per esempio, in primo luogo, durante 1’esercizio del gassificatore, si potranno variare la
portata della biomassa oppure, quelle degli agenti gassificanti. Mentre in secondo luogo, si
potra modificare I’altezza o la posizione del setto divisore o il lotto di di biomassa con una la
pezzatura diversa.

Per simulare in maniera coerente i suddetti casi ¢ necessario fornire indicazioni generali da
seguire per poter utilizzare al meglio il modello di simulazione in chemcad. Infatti ¢ naturale
che la variazione di una variabile di processo, per esempio la portata di agente gassificante in
camera veloce, si traduca al livello del modello in aumento della variabile di input al modello
come portata di ossigeno ed acqua ma anche in un aumento del parametro del modello
rappresentante 1’intensita di circolazione. Mentre se vengano aumentati proporzionalmente 1
reagenti nelle due camere allora tale parametro potrebbe restare costante.

Mentre una modifica della posizione del setto divisore, pud essere simulata variando
I’intensita di circolazione, un suo innalzamento richiede maggiore attenzione, in questo caso
le simulazioni possono essere fatte imponendo una limitata variazione del hold-up durante la
simulazione.

La strategia generale ¢ quindi basata sul non trascurare la variazione simultanea dei parametri
ma cercare una loro combinazione ottimale per descrivere I’effetto delle variazioni reali delle
variabili operative eseguite sul gassificatore. In altre parole, avendo deciso il numero di
parametri e variabili influenzati da cambiamenti apportate nella conduzione del processo
reale, passaggio al quanto delicato, ¢ consigliabile ricorrere all’ottimizzazione parametrica,
funzione implementata nel chemcad per cercare la combinazione ottimale per descrivere gli
effetti osservati e poter quindi valutare piu realisticamente la potenzialita ed il grado di
elasticita del modello implementato.
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Conclusioni

\

E stato realizzato un nuovo modello del gassificatore a letto interconnesso circolante in
simulatore di processo chemcad.

Gli obiettivi ambiziosi di superare 1 maggiori limiti intrinseci del modello semi-empirico
sviluppato in passato, di sotto elencati, sono stati raggiunti compatibilmente con le capacita e
limiti intrinseci del simulatore chemcad:

- Rendere le rese in char, tar e metano dipendenti dalle condizioni operative oltre dalle
portate degli agenti gassificanti,

- D’approccio all’equilibrio della composizione di syngas dipendenti dalla temperatura e
dai tempi di residenza nel reattore,

- Collegamento diretto con la tipologia del reattore a letto interconnesso circolante,
- D’influenza sul processo di gassificazione della pezzatura della biomassa alimentata,

- considerazione del char come un generico composto di C, H e O,
anziché carbonio puro,

- considerazione dei tar, per includere senza limiti le specie desiderate con rese
indipendenti ed non piu limitati ad una singola specie chiave: naftalene.

Le basi fondamentali del modello sviluppato si appoggiano su un numero ristretto di
parametri pari a quattro, cercando di riprendere tutti i processi fondamentali che avvengono
all’interno del gassificatore, ¢ stato privilegiato una modellizzazione modulare, suddividendo
in un numero minimo di tre zone il gassificatore tale da permettere il loro miglioramento
indipendente. Sono stati utilizzati, in linea con la geometria del gassificatore, strumenti
termodinamici e cinetici nonche di calcolo numerico implementati tutti nel simulatore di
chemcad. I risultati dello studio parametrico e delle simulazioni sono al quanto soddisfacenti,
considerando le risorse numeriche utilizzate, e dimostrano la potenzialita e 1’elasticita
introdotte nel modello. Ovviamente ’utilizzo del modello ¢ orientato al personale dedicato
alla ricerca con conoscenze basilari del processo
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Calcoli preliminari e lo schema di processo in Chemcad

Per quanto riguarda la Biomassa e le portate di alimentazione si prende a riferimento il lavoro
presentato alla conferenza: 16th European Biomass.

Definizione della biomassa e char come pseudo-componenti .proprieta termiche e reazioni
principali:

Calcolo della formula bruta in base all’analisi elementale C4;5 Hei6 O273 (9973.33 gm/mole)
(per ragioni di maggiore affidabilita dei risultati di simulazione vengono trascurati le piccole
quantita di N, S e Cl nella biomassa) (file in allegato: Bio _comp.exe)

Calcolo dell’entalpia di formazione standard in base al HHV= 19 MJ/kgdaf:
AH° =-6214.34 kl/kg

Reazione di combustione verifica HHV biomassa: (file chemcad: biomassa enea.cc6)
Ca15 He16 O273 +432.5 0, 2 415 CO, + 308 H,O
Condizioni standard; conversione Biomassa = 100%.

Sezione di devolatilizzazione con la produzione di solido Char:

Ca15 Ho16 0273 2 277H, + 178 CO +40 CO, + H,O + CH4 + 14 C4H40O
Cs15 He16 O273 =2 215 H, +220 CO +20 CO, + 3 H,O + 35 CH4 + 10 C14H40O
Condizioni standard; conversione Biomassa = 100%.

Parte char da inviare alla gassificazione

Ci4H4O+10H,0O =2 10H;+9CO+ CO,+2CHs+2C
Condizione isobara e adiabatica; conversione Char = 100%
Reazione di water shift (via equilibrio):

CO+H,0O - H,+CO,

Parte di char da inviare alla combustione
Ci4HsO0+ 1450, 2 14 CO; +2 H,O
Condizione isobare con carico termico assegnato; conversione ossigeno = 100%

Formazione di tar all'interno del freeboard A 107 sec E/R

100C+4H, 2 CoHg 3.1 -8527.3
7 C+4H, > C;Hg 3.2 -8443.1
7 C+3H,O0—> C¢HgO + CO, 3.1 -8635.5
CO, +4H, > CH4+2H,O 0.033 -10163

Condizione isobara isoterma, volume e carico termico assegnati.
Reazione di water shift all'interno del freeboard:

CO+H,O » H,+CO,
Condizione isobara isoterma, carico termico assegnati (all' equilibrio via approccio).
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Schema di processo in Chemcad
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Appendice

Equazioni del modello per la descrizione della devolatilizzazione di una singola particella
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particella,
o 3 R _%T(:‘ T ar s ) ) '
K-z [ 4eMOrtdr: A(R,)= 4(Ro /Ry f Costante cinetica media
0
apparente,
aT(m 1 8{,, 8Tm)
C =— ro k;-."_‘ . .
PYe 3t C-r|,_ o~ a¢ | Conse?rvazmne di
energia,
- . : \TF-T* m,C,, |,
by o n(g-1)e L), M g o
STl =R 1.1, 4nRQ)° Condizioni al contorno
‘ £p & sulla superficie, ed

al centro della particella.

Valori tipici utilizzati nel modello per sferette di faggio nel reattore di laboratorio

Property Symbol Value Units
Biomass density (daf) D 6135 kg/m’
Solid specific heat _ C 1500 Tkg K
Volatiles specific heat'” Cpv 2000 Tkg K
Solid thermal conductivity | 0.11 WmEK
Pre-exp. factor (for Fy=Ry) A 1.5 sect
Activation energy E 20500 J'mol
Exponent in A{Ry) o 0.7 -
Heat transfer coefficient h 335 W.—'(m3 K)
. . . R, Roo. 25, 5,
Biomass particle radius Ros, Ros 75. 10 1
Volatiles vield (volatiles/biomass daf) \ 08 -
Stefan-Boltzmann constant o 5.67 10% Wim™ K7)
Particle emuissivity (Palchonok et al., 1997) Ep 0.8 -
Bed emissivity (Palchonok et al., 1997) = 0.8
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Listato del programma in mathcad

Programma di calcolo devolatilizzazione
tolleranza di convergenza: ¢ :=0.001
M

Proprieta fisiche della particella e tempo caratteristico in funzione del raggio

k joul it
p=6135-2  dp=10mm  cp:= 1500122  kc:=0.11——
3 kg-K m-K
m
ke d R 2
Dif = Rg:= 2 t(Rg) = —2—  T0:=298K Tf = (740 + 273)-K
p-cp 2 Dif
Tf = 1013K

Calcolo del termine di irraggiamento, funzione del raggio e delle temperature iniziali e finali.

T g watt Re T
p= 0 Gss6705k10 S22 gp =08 & =08 o(Rg)=—b
Tf 2 4 11
m K — +— -1 ke
e e )
as(t) =A + (1 —A)t IRR(t,Rg) :=(1 + as(t))-(l + as(t)2)~(x(Rg)-(1 -t)

Calcolo del termine di convezione, funzione del raggio e delle temperature finali.
Proprieta fisiche del fluido alla temperatura del reattore

watt hc-Rg

hc =335 Bi(Rg) =

CON(t,Rg) :=Bi(Rg)-(1 — 1)
2 ke

m -K

Adimensionalizzazione del campo termico, discretizzazione per il campo termico,

si decide il passo spaziale vedi stabilita metodo esplicito:

f 1
f:=1 n =80 h::r— d: k:zé‘)-h2 i:=0..n

n
Risoluzione delle condizioni al contorno, calcolo della temperatura superficiale.

Si richiede raggio, profilo di temperatura, discretizzazione spaziale e temperatura adim.

M F)

bun(t,Rg,Qg) := CON(t,Rg) + IRR(t,Rg) — Qg
bunc(tl,h,t,Rg,Qg) :=tl + h-bun(t,Rg,Qg)

bond (fb,z2,e,Qg) := | chek « 1

z1 72

while |chek| > ¢
z < fb(z2,h,z1,Rg,Qg)
chek < z—zl

71« z

z1
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Definizione dell'equazione da risolvere

Equazione per il profilo di temperatura nei punti interni della particella (O<r<rext)

solu(Tinz) := | for je€0..n
Tj,O <« Tinzj
for iel.n-1
T T i T T 2-T ﬁ T T
1< " 2'( 1,0 T tier,0—F i,O) + 2'( 1,0~ i,O)
h i-h
T
: joule
Conversione temperature £(0) :=TO + 0-(Tf — TO) Reg :=8.314510
mole- K
Definizione di mO, v= frazione volatili e cp dei volatili.
Calcolo dei volatili sviluppati. Sono richiesti il profilo di temperatura e la discretizzazione
spaziale vettore y.
Calcolo della costante cinetica (A, E).
dp\?’ 4-n joule
mo:=| —  -p-— v:=0.8 cpv :=2000—— .
2) 73 kg'K y;=ih
o El El joul
Proprieta cinetiche: Ela:= —— kein(T) == Al-exp _"1\ El = 20500222
Reg —T) mole
0.7
d 1.5 =
xo(dp) = _p\ = -sec !
S-mm) xc(dp)

Kcinm(Temp) = 3-§: (kcin(f(Tempi)>'i2~h3) tm(Temp) = 3~i (Tempi'i2~h3)
i=0 i=0

Wvol(Temp, mas) := Kcinm(Temp)-mas

Hvol(Temp, mas,Rg,t) := Wvol(Temp,mas)'Cp—v(l - 1)
ke-4-m-Rg

Calcolo del profilo di temperatura arrichito dei punti estremi, con controllo sulla portata di
volatili sviluppata.

aggiorna(IN,Qg,¢) := [ | ciclo « solu(IN) 1
. . 6k /. .
010100’ 1< 010101’ ot —2~(c1clol’ 0~ 010100’ 0)
h
ciclon’ 1< bond (bunc ,ciclon_l’ 178 ,Qg)
ERC)
| | ciclo i
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mom1 € la portata calorica dei gas calcolato

newtemp(IN, Qg, mas,Rg,¢) :=

fin = 7000

mom?2 <« aggiorna(IN,Qg, €)
moml < Hvol(mom?2, mas, Rg, tm(mom?2))
new < mom?2

new <~ moml
n+1

new

sec
< Wvol(mom?2, mas)-—
n+2 k

g

new

)
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Integrazione del sistema

risposta (fin,zx) := |Rg « —

Rg0 < Rg
mas < m0Ov
mas0 < mas
x« 0
Qg«0
masvol <« 0
ttot < 0

for j€0..n

Tinzj «~ 0

for 1€0..fin

M < newtemp(Tinz, Qg,mas,Rg,€) \

for kn € 0..n
Tlnzkn <« Mkn

Qg « Mn+l

R,
masvol « Mm_ -k-M + masvol

2 S€C

M < masvol
n+4

kg
mas < mas — Mn+2~k-T(Rg)-;

mas(0 — mas

mas0

3 3
3 Rg0
Rg < |Rg0 - T X

Re

t(Rg)-k
ttot <~ —— + ttot
sec

M <« ttot
n+3

break if x> zx

zx ela
conversione

correggi solo per
particelle piccole
alsg
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zappa = risposta (fin, 0.98) RE; = zappa, tempo_finale := zappa  ,-sec

kg .
Mvol := zappa_ 4~kg Wyol = zappa_ 2-; diametro := zappa 5-2-mm
Tcen :=zappa,  Tsup :=zappa Tf - 273K = 740K conversion = zappa,, ¢
740
592
f(pt;)-273-k 44 o= 80
f(tm(pt))-273-K
— 296
148
0
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
irh
tempo_finale = 21.1s conversion = 0.448 Mvol = 0.115gm
Wvol = 6.686x 10~ 22 diametro = 9.031mm
sec
f(Tcen) — 273.15K = 234.631K
f(Tsup) — 273.15K = 694.761K
Mvol Mvol
mov =0257gm  x(10-mm) = 1.625 YO _ 0448 xoxx=1- —2
mQOv mQOv
1
f(tm(pt)) — 273K = 550.615K tm(pt) = 0.735 Kcinm(pt) = 2.827—
min
joul = tt Tf
El1=2.05x 10 12< dp = 10mm he = 335—— — ~273.15=739.85
mole K'mz K
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1.- Studi termodinamici

Un problema fondamentale in relazione all’utilizzo in celle a combustibile del gas combustibile
prodotto mediante gassificazione con vapor d’acqua delle biomasse & rappresentato dal loro
intrinseco contenuto di zolfo. Cio richiede lo sviluppo di opportuni sistemi di “gas-cleaning” per
I’abbattimento del H2S (COS, etc.), insieme con quello di polveri, tar, e HCI.

I sorbenti a base di calcio sono stati riconosciuti da tempo come supporto efficace per catturare H2S
ad alta temperatura; la solforazione di entrambi, calcare calcinato e calcare non calcinato, & stata
studiata estensivamente [1,2]. Tuttavia, i limiti termodinamici, soprattutto in presenza di un
notevole contenuto di vapore in fase gassosa, difficilmente possono consentire di raggiungere
concentrazioni di H2S dell’ordine di quelle richieste dalla MCFC. I sistemi alternativi sono tutte
caratterizzati da svantaggi di diversa natura, che vanno dalla riduzione della capacita di
assorbimento con la temperatura (ossido di ferro), vaporizzazione del metallo (ossido di zinco), la
riduzione dell’ossido da H2 e CO (ossido di rame). Le combinazioni di ossidi di metalli diversi e
alta dispersione della fase attiva su un supporto sono le strategie perseguibili.

Lo studio termodinamico condotto ha preso in considerazione I'unita di desolforazione
dell’impianto Joule, posta a valle del gassificatore e operante intorno ai 550°C. Tale unita deve
rispettare i requisiti di pulizia del gas, e operare ad una temperatura non inferiore ai livelli di
esercizio previsti per la cella a carbonati fusi (MCFC). In particolare, per quanto riguarda i sulfuri
(H,S, COS, CS,) il limite di tollerabilita per celle a combustibile ad alta temperatura ¢ spesso
considerato al di sotto di 0.5-1ppm [3], anche se fonti diverse di letteratura riportano valori di
soglia piu elevati (10 ppm).

Il gas di sintesi derivante dalla biomassa contiene contaminanti rilasciati durante la conversione
termica. Questi agenti inquinanti possono danneggiare le apparecchiature a valle, ad esempio, a
causa di incrostazioni, o causare I’avvelenamento dei catalizzatori. I pit importanti contaminanti
inorganici dannosi sono i composti di zolfo, gli alcali, ’'HCI, I’ammoniaca e il particolato. Al fine di
evitare 1 problemi connessi alla presenza degli inquinanti, il gas prodotto viene spesso raffreddato
non appena lascia il gassificatore, inducendo ad esempio la condensazione delle specie alcaline,
filtrato e lavato, per poi subire il riscaldamento necessario per gli impieghi successivi. Questa
tipologia di trattamento non & particolarmente efficiente per quanto riguarda I’utilizzo del calore
sensibile inizialmente posseduto dal gas. Pertanto, allo scopo di perseguire una maggiore efficienza
dell’intero impianto, ¢ fondamentale mettere a punto un’efficace tecnologia per la pulizia dei gas
caldi.

Sebbene siano stati condotti diversi studi sulla pulizia a caldo dell’H,S [4-6], le concentrazioni di
H,S realizzabili, utilizzando sorbenti a base di Ca, sono inevitabilmente legate alle condizioni
termodinamiche. Inoltre gli studi di letteratura fanno spesso riferimento alla conversione del
sorbente, ossia alla sua capacita di cattura dello zolfo, pil che ai livelli di concentrazione
raggiungibili nel gas. Da quest’ultimo punto di vista, inoltre, i risultati riportati differiscono in un
ampio range di valori (15-200 ppmv). Le composizioni del syngas in questi studi non sono in linea
con quelle ottenute con il gassificatore dell’impianto Joule, a causa, ad esempio, delle diverse
concentrazioni di N, (talvolta fino a 70 % in volume), delle diverse biomasse e condizioni
operative. Infine, le concentrazioni di H,O, che influenzano le reazioni di assorbimento dell'H,S,
possono differire notevolmente da quelle a cui opera I’impianto Joule.

La ragione della scelta dell’assorbimento H,S mediante CaO nasce dall’economicita di questo
sorbente. Il suo comportamento termodinamico ¢ stato confrontato con quello di un sorbente
decisamente piu efficiente, quale il CuO. Per sorbenti a base di Cu non ¢ stato reperito alcun dato di

riferimento per condizioni analoghe a quelle dell’unita di desolforazione dell’impianto di interesse.



Pertanto, la purezza del gas ottenibile dall’assorbimento su ossidi metallici ¢ stata preliminarmente
determinata attraverso calcoli termodinamici.

Le reazioni di desolforazione prese in considerazione sono le seguenti:

CaO+H,S, > CaS+H,0, 1)

CuO,tH,S, <> CuSy+H,0, (2)

e i valori delle costanti di equilibrio sono riportati in Figura 1 nell’intervallo di temperatura da 500 a

900°C. Si intende precisare che nei calcoli della (1) si ¢ fatto ricorso alla legge di Kopp, in
mancanza di dati termodinamici dei calori specifici alla temperatura di rifermento per il CaS.

20

18 - -

16 - ="

14 - =T --- Cu0
-——" CaO

12 -

10 4

In(K,)

O T T T T T
0.8 0,9 1 1,1 1,2 1,3 1.4

10>/ T(K)

Figura 1: Costante di equilibrio per le reazioni (1) e (2) al variare della temperatura

Le concentrazioni di H»S in uscita dall’unita di desolforazione sono state determinate attraverso un
calcolo termodinamico, in cui, considerando ininfluente la pressione di esercizio (la reazione
avviene senza variazione del numero di moli in gioco), si € presa in considerazione la variazione
della temperatura e del contenuto di H,O nel gas di sintesi.

Possono essere considerati come ulteriori variabili del calcolo le composizioni delle biomasse e in
particolare il loro contenuto in zolfo. Sebbene non sia nota la quantita di H,S rilasciata nel processo,
supponendo di avere quattro diverse tipologie di biomasse, si possono ipotizzare valori per il
contenuto di H,S nella corrente in uscita dal gassificatore, secondo quanto riportato in Tabella 1.

I calcoli termodinamici dimostrano che sorbenti a base di Ca non sono adatti ad alte temperature, e
in taluni casi il contenuto di H,S raggiungibile resterebbe uguale alle concentrazioni rilasciate
(Figura 1). Alla temperatura di 550°C, sebbene il CaO consentirebbe di restare sempre al di sotto
dei 50 ppm, non si raggiungerebbero i valori di tollerabilita di 0,5-1 ppm desiderati.



Tabella 1: Ipotesi dell’H,S rilasciato nel gas in uscita

Biomassa ppmv H,S
legno di tipo A 100
legno di tipo B 300

miscanto C 600

paglia D 1000

Al contrario si dimostra decisamente piu efficace il CuO che sotto ogni condizione considerata
sembrerebbe raggiungere contenuti di H,S dell’ordine di 1 ppm o decimi di ppm (Figura 3).

450

400 ~

—T=850°C

350 1 — T=550°C

300 ~

250 -

ppm H,S

200 -

150 -

100 -

50 A

0 T T T T T T T T T
0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35 0,4 0,45 0,5
p(H,0)

Figura 2: Concentrazione di H,S ottenibile per assorbimento su CaO a due diversi livelli di temperatura
T=850°C e T=550°C
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Figura 3: Concentrazione di H,S ottenibile per assorbimento su CuO a due diversi livelli di temperatura
T=850°C e T=550°C

Va infine considerato che la concentrazione di CO2 nel syngas dell’impianto Joule potrebbe essere
dell’ordine del 25 % in volume, con la possibilita di ulteriore consumo del CaO secondo la reazione
di carbonatazione [7], favorita al crescere della pressione:

CaO(s) + C02 (g < CaC03 (s) (3)

Alcuni dati sperimentali ottenuti durante il progetto Joule con il reattore di desolforazione ad ossido
di calcio progettato e fornito da Ansaldo Ricerche srl, mostrano il permanere di una quantita residua
di H2S dell’ordine di 40 ppm (Tabella 2), in sostanziale accordo con i limiti termodinamici (Figura
2).

Tabella 2: Performance della sezione di de-acidificazione dell’impianto Joule

Tin [°C] 508
Tout [°C] 476
CaO [kg/h] 0.57
Ca/(Cl+S) [molar] | 4.3

H2Sin [ppmv] 250
HClin [ppmv] 105

H2Sout [ppmv] 40
HClout [ppmv] 36
SR [%] 84
CIR [%] 66




Il processo di carbonatazione porta ad una diminuzione della capacita del sorbente, mentre la
performance di sostanze sorbenti a base di CuO ¢ dovuta ad un diverso meccanismo di
assorbimento. Tuttavia, il CuO ¢ ridotto a Cu dalla concentrazione di H, del syngas e, al fine di
ottimizzare la purezza del gas, andrebbe investigato 1’effetto della concentrazione di H, e la
temperatura di processo.

I risultati dei calcoli di equilibrio mostrano che CuO potrebbe essere un sorbente adatto per la
rimozione di H,S, mentre 1’azione di desolforazione del CaO viene limitata a causa dell’alta
concentrazione di H,O e della concentrazione di CO, nel syngas.

I lavori sperimentali condotti in condizioni reali per la rimozione di H,S o con gas di carbone
simulato hanno portato alla conclusione che la composizione dal gas non ha una grande influenza
sulle prestazioni di desolforazione, ad eccezione di un livello minimo residuo di H,S. L'equilibrio
termodinamico ¢ peggiore nel caso siano presenti CO, CO2, H,O [8]. Con il CeO,, la presenza di
H,0 non ha un impatto negativo [9], e questo sembra essere vero anche con sorbenti CuO-Al,0O3
[10]. Pertanto, secondo la letteratura, sembra che l'ossido di rame sia una scelta eccellente se €
integrato in una struttura che diminuisce la sua riducibilita in Cu o se 1'ossido di rame ¢ disperso in
un supporto come CeO;.

Altri elementi nocivi come alcali e metalli pesanti sono la causa di incrostazioni e corrosione da
condensa. Gli allumino-silicati hanno dimostrato la capacita di ridurre la concentrazione di alcali al
livello di ppb, alle condizioni della gassificazione [11]. Inoltre, gli alluminosilicati ricchi di
allumina rimuovono cloro [11] e metalli pesanti come zinco [12].



2.- Prove sperimentali

Il syngas prodotto dal processo di gassificazione delle biomasse deve essere purificato dai
contaminanti, come 1I’H,S, che possono causare fenomeni di corrosione e disattivare il catalizzatore
richiesto per convertire i tar, impedendo di recuperarne il contenuto energetico in forma di H, e CO.
Per questo motivo, la ricerca scientifica in questo settore deve essere indirizzata allo studio di nuove
tecnologie di pulizia del gas “a caldo”. Partendo da un reattore in scala di laboratorio, ma
utilizzando condizioni quanto piu simili a quelle di un gassificatore reale (il gassificatore di
Guessing, Austria, rappresenta in questo senso il riferimento maggiormente invocato in letteratura e
di interesse in questo studio, dato I’analogo disegno del gassificatore presente nell’impianto Joule
del centro di ricerca Trisaia), la tematica della rimozione di H,S ¢ stata affrontata anche da un punto
di vista sperimentale.

Partendo dai presupposti termodinamici della prima parte di questa relazione, sono state effettuate
alcune prove sperimentali per la rimozione di acido solfidrico (H,S) da un gas di sintesi. E stata
determinata sperimentalmente I’efficienza di assorbimento di alcuni materiali, in un reattore a letto
fisso in scala di laboratorio. I test dimostrano come alcuni sorbenti a base di bario riducano in modo
efficiente i livelli di acido solfidrico a temperature maggiori di 760°C.

In Tabella 3 viene mostrata la composizione del syngas e le condizioni operative del gassificatore di
Guessing. Per quanto riguarda i livelli di H,S richiesti per I’utilizzo di tale gas, si & scelto come
riferimento le condizioni richieste da una SOFC, che consistono in appena 1 ppmv di H,S.

Components Amount [vol-%]
H, 36

CcO 25

H,O 17

CO;, 11
Hydrocarbons 7

N, 4

Conditions of Giissing gasifier:
Pressure 1 bar
Temperature 800-900 °C

Tabella 3: Composizione del gas prodotto e condizioni operative utilizzate nell’impianto di Guessing [13]

L’acido solfidrico (H»S) ¢ la specie contenente zolfo piu rilevante in un processo di gassificazione
delle biomasse [14] Il meccanismo di assorbimento di H,S, che avviene a temperature ben note
[15,16], ¢ schematizzato nelle reazioni (1a) e (1b):

MeO , +H,S ,, < MeS, +H,0

() () 3 (1a)

Me) + H,Sg) <> MeS,) + Hy, (1b)
Nei processi di abbattimento tradizionali (a temperature inferiori a quella di gassificazione) le
concentrazioni di H,S raggiungibili nel syngas variano da circa 1 ppmv per il sistema Cu/CuO, a 15
ppmv per CaO [17]. Tuttavia, in studi di laboratorio presenti in letteratura si sono spesso utilizzati
gas di sintesi diluiti con azoto o elio [18-29]; inoltre il contenuto di vapore acqueo influenza gli
equilibri termodinamici delle reazioni di cattura dell’H,S [30,31]. Questi parametri devono essere



presi in considerazione se si vuole effettuare uno studio sull’assorbimento di H,S in condizioni

reali, per prevedere il grado di purezza raggiungibile in condizioni simili a quelle del gassificatore
di Guessing.

I materiali scelti per I’assorbimento di H,S, le cui caratteristiche chimico-fisiche sono schematizzate
in Tabella 4, sono i seguenti: sorbenti a base di ossido di calcio (sorbacal, slag lime, n.o. zeolite
Ca), e sorbenti a base di rame (Cu-olivine).

n.o. zeolite Ca  slag lime  sorbacal  Cu-olivine CaBa

AlL,Os; 13.22 22.1 0.15 - -
Si0, 54.21 8.57 0.54 41.92 -
F6203 3.00 7.72 0.17 - -
K,O 1.69 0.10 0.03 - -
Na,O 1.48 0.09 0.04 - -
CaO 644 44.35 98.07 - 76.71
MgO 1.26 7.63 0.75 50.58 -
CuO - - - 8.89 -
BaO - - - - 23.29
as 14 1.2 2.6 <0.1 <0.1

Tabella 4: Analisi elementale (% in peso) e area superficiale (as) in mZ/g dei sorbenti per H,S

Tenuto conto dei problemi legati al sisma del 6 aprile che hanno limitato la funzionalita del nostro
laboratorio, questa parte sperimentale ¢ stata svolta nell’ambito della Tesi di Laurea della
studentessa Angela Tamburro, del Corso di Laurea Magistrale in Ingegneria Chimica
dell’Universita dell’Aquila (relatore Prof. P.U. Foscolo), con la collaborazione dell’istituto
Forschungszentrum Jiilich. Si presenta qui una sintesi dei risultati ottenuti nella suddetta Tesi di
Laurea, dove detti risultati sono descritti in modo ampio.

Gli esperimenti di assorbimento sono stati condotti in un letto impaccato a pressione atmosferica.
L’apparato sperimentale consiste di un tubo cilindrico di a-allumina (diametro: 25 mm) riscaldato
elettricamente attraverso cinque diverse zone di riscaldamento (Figura 4).
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Figura 4: Apparato sperimentale per i test di assorbimento di H,S



Essendo 1’assorbimento di H,S influenzato dai diversi componenti del syngas, ¢ stata utilizzata la
composizione del gassificatore di Guessing (Tabella 3).

Una portata di gas di 4 1/min (s.t.p.) ¢ stata inviata ad un letto di assorbente contenente circa 25 g di
materiale, per una lunghezza di circa 50 mm. Le dimensioni della particelle del letto sono state
scelte nel range 2-4 mm. La temperatura ¢ stata fatta variare tra 700 e 900°C. Per determinare la
composizione del gas uscente dal letto assorbente, ¢ stato utilizzato uno spettrometro di massa a
fascio molecolare (molecular beam mass spectrometer, MBMS).

Per I’analisi dei gas a temperature fino a 1500°C, la tecnica MBMS rappresenta un metodo di
misura molto adatto. Attraverso una piccola apertura (0.3 mm di diametro) i gas ad alta temperatura
subiscono un’espansione in condizioni di non-equilibrio, a causa della caduta di pressione, con
conseguente formazione di un fascio molecolare (il molecular beam): questo permette alle specie
reattive di rimanere in fase gas a temperature al disotto del loro punto di condensazione per periodi
molto lunghi rispetto alle velocita di reazione in gioco. Il funzionamento del sistema di analisi
MBMS ¢ stato precedentemente descritto in letteratura [32].

I risultati dei test di assorbimento sono mostrati in Figura 5.
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Figura 5: Concentrazione di H,S in uscita dal letto sorbente

E chiaro che i materiali sorbenti a base di calcio e di rame, utilizzati nei processi tradizionali di
desolforazione, non sono raccomandati per ridurre la concentrazione di H,S al di sotto di 1 ppmv tra
700 e 900°C, cioe alle condizioni della gassificazione. La riduzione di H,S ottenuta con i sorbenti a
base di calcio ¢ risultata migliore di quella raggiunta dai sorbenti a base di rame nel range di
temperatura 800-900°C. Inoltre, i risultati mostrano che la composizione del sorbente influenza
notevolmente le performance di assorbimento. Il campione slag lime, dove 1’ossido di calcio &
affiancato da diversi altri ossidi, raggiunge la migliore riduzione in concentrazione di H,S (meno di
50 ppmv) rispetto a differenti sorbenti costituiti da solo ossido di calcio.

Tuttavia, per raggiungere i requisiti di 1 ppmv richiesti dall’'uso di una SOFC in uscita al
gassificatore, ¢ stato sviluppato un nuovo sorbente a base di ossido di bario, stabilizzato attraverso
I'uso di ossidi di calcio. Infatti, il diagramma di fase del sistema CaO-BaO mostra una certa
solubilita dei due composti a temperature al di sotto di 1200°C (Figura 6). Il nuovo sorbente CaBa &



stato quindi preparato attraverso una miscela 10% BaCO; e 90% CaCOs, su base molare, e
calcinato a 1600°C in aria, per 10 h.

Con riferimento alla Figura 5, il sorbente CaBa raggiunge concentrazioni di H,S al di sotto di 0.5
ppmv nell’intervallo di temperatura 800-900°C. L’effetto stabilizzante & stato confermato da
un’analisi di diffrazione ai raggi X (XRD). La Figura 7 mostra la comparsa di una fase BaS che &
instabile nelle condizioni utilizzate per i test: cid rende possibile pensare a una successiva
rigenerazione del sorbente.
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Figura 6: Diagramma di fase del sistema CaO-BaO [33]
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Figura 7: Analisi XRD del materiale assorbente CaBa prima e dopo il test di assorbimento di H,S

Questi dati dimostrano che la rimozione di acido solfidrico non ¢ cineticamente limitata in
condizioni in cui il valore di gas hourly space velocity (GHSV) risulta di circa 9800 h™",
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Conclusioni

Per verificare la fattibilita della pulizia “a caldo” di un gas in condizioni simili a quelle di un
gassificatore reale (I’impianto di Guessing, Austria) sono stati effettuati test di assorbimento usando
diversi materiali assorbenti.

Il campione slag lime, il pil convenzionale e utilizzato tra i materiali assorbenti per I’H,S, ne riduce
la concentrazione fino a 50 ppmv a 800°C.

In questo lavoro sperimentale, svolto principalmente nei laboratori del Forschungszentrum Jiilich
attraverso una tesi in cotutela, ¢ stato sviluppato un nuovo ed efficiente materiale sorbente a base di
ossido di bario stabilizzato da ossido di calcio. Sono state raggiunte concentrazioni di H,S inferiori
a 1 ppmv a temperature maggiori di 760°C, senza limitazioni di tipo cinetico nelle condizioni
adottate (GHSV: 9800 h™), raggiungendo quindi I’obiettivo di compatibilita con i materiali catalitici
di una MCFC o SOFC posta a valle del gassificatore.
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Rapporto tecnico

Alimentazione di celle a combustibile a carbonati fusi con gassificatori di biomasse: analisi dei sistemi di
clean up del gas e accoppiamento di un gassificatore di tecnologia nazionale con uno stack di celle

Allegato 4

Progettazione esecutiva Impianto integrato Hydrosyn/MCFC
per la produzione di 125kWe

A. Molino - G. Fiorenza
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1. Generalita impianto a celle a combustibile a carbonati fusi alimentato mediante syngas
ottenuto da gassificazione di biomasse

Nell’ambito del Piano annuale di realizzazione 2009 dell'Accordo di Programma MSE-ENEA sulla
ricerca di sistema elettrico, finalizzate alla possibilita di accoppiamento della MCFC con I’impianto
di gassificazione, si ¢ proposto lo sviluppo di una tecnologia basata sull’accoppiamento del
gassificatore Hydrosyn con I’impianto cella a combustibile a carbonati fusi.

Il progetto Hydrosyn, tecnologia nata in ENEA, sulla base di prove sperimentali effettuate
sull’impianto, ha permesso I’attuazione di interventi migliorativi che hanno portato alla forma
attuale del reattore, brevettata nel 2008 dal’ENEA insieme con I’Universita dell’Aquila.
L’accoppiamento di tale impianto con la cella a combustibile a carbonati fusi da 125kWel in
realizzazione nel C.R. ENEA Trisaia permetterebbe di avere una tecnologia tutta italiana per la
trasformazione delle biomasse ed il suo utilizzo al fine della produzione di energia elettrica.

Di seguito si riporta il rendering dell’impianto integrato comprensivo di tutti i macrocomponenti

necessari per 1’esercizio dell’impianto integrato:

Impianto

/~ Hydrosin

combustibile

125 kW
Figura 16: Rendering dell’impianto con celle a carbonati fusi

La cella a combustibile oggetto dello studio ¢ stata prodotta dalla Ansaldo Fuel Cell, ¢ del tipo a
carbonati fusi con una potenza nominale di 125 kW. In particolare sono previste due distinte aree
per i gas tecnici utilizzati nel processo: in una prima area ¢ inserito un impianto di stoccaggio e
vaporizzazione di azoto, anidride carbonica ed ossigeno, mentre in una seconda area ¢ realizzato un

bunker per lo stoccaggio di idrogeno in bombole con relativa unita di decompressione. Inoltre, sara




prevista la possibilita di alimentare monossido di carbonio attraverso apposite bombole, nel caso si
voglia esercire la cella a combustibile con un biogas simulato di composizione uguale a quella
tipica del gas prodotto dal processo di gassificazione.

Il gassificatore a letto fluido utilizza una miscela di ossigeno-vapore che serve sia per la
fluidizzazione del letto sia per la gassificazione. La portata nominale di biomassa (su base umida) ¢
all’incirca pari a 220 kg/h; quella di gas combustibile prodotto & pari a 380 Nm’/h in condizioni di
processo (T=850°C e P atmosferica, a meno dei AP). La miscela di syngas, grazie alla particolare
geometria della sezione di fluidizzazione costituita da un corpo centrale suddiviso in due camere
comunicanti, in virtu della diversa fluidizzazione imposta, inizia a circolare insieme al materiale
costituente il letto (sabbia o olivina). Cio favorisce lo scambio termico e quindi I’instaurarsi di una
temperatura uniforme nel reattore, aumentando [’efficienza di gassificazione e dei contenuti in
TAR.

I1 syngas in uscita dal gassificatore Hydrosin a temperatura di circa 600-650°C subisce un processo
di clean-up, la cui funzione ¢, da un lato di neutralizzare le sostanze acide formatesi nel processo di
gassificazione a causa dell” ambiente riducente e della presenza di cloro e zolfo nella biomassa di
partenza, quali I’acido solfidrico e ’acido cloridrico, e di abbattere il particolato presente nella
corrente gassosa allo scopo di renderla idonea come corrente anodica da alimentare alla cella a
combustibile a carbonati fusi (MCFC), dall’altro, di evitare trascinamenti di tar che si formano
durante 1’intero processo.

I1 syngas che lascia il gassificatore ad 850°C, contiene mediamente acido solfidrico e cloridrico con
una concentrazione media di 250 e 100ppm rispettivamente viene, in primo luogo ¢ raffreddato a
600°C ed ¢ alimentato alla sezione di declorazione; per far cio si utilizza ossido di calce, CaO con
una dimensione media delle particelle di 40pum ed una temperatura compresa tra i 525°C e 620°C e
pressioni tra i 100-200mbar.

La declorazione ¢ stata effettuata usando della calce (CaO), ottenuta tramite calcinazione di calcare

(CaCOs), con le seguenti caratteristiche:

Lime characteristic
density(Kg/dm®) 3,35
proximate chemical composition
CaO(%w) 90min
CO,(%w) 3,5max
Si0,(%w) 0,05max
S(%w) 0,05max
H,0(%w) Imax
MgO(%w) 1,5max
Size(um) 50-100

Tabella 1: Caratteristiche chimico-fisiche del materiale utilizzato per la declorosolforazione




La portata alimentata di calce alimentata ¢ stata di 0,63Kg/h (0,57Kg/h di CaO) ed il rapporto
molare sorbente/acido(Ca/(CI+S)) ¢ stato di circa 4,3.

Di seguito si riporta la tabella relativa all' efficienza di rimozione dello zolfo (SR) e all'efficienza di
rimozione del cloro (CR) determinate con la variazione delle concentrazioni tra 1’ingresso e 1’uscita

dello stadio:

Tindech.(°C) 508
Toutdech.(°C) 476
CaO(Kg/h) 0,57
H,S(ppmv) 40
HCl(ppmv) 36
SR% 84
CR% 66

Tabella 2: Efficienza di rimozione delle specie acide presenti nel syngas

A valle della fase di desolforazione e declorazione vi ¢ la fase di abbattimento del particolato che
avviene mediante un ciclone al fine di raccogliere le particelle aerodisperse sfruttando la loro forza
di inerzia. Mediante questo sistema si riesce a raggiungere efficienze di rimozione quasi totali del
particolato.

Il gas cosi’ ottenuto viene raffreddato a temperatura ambiente in maniera da evitare che gli
eventuali tars residui inficino la funzionalita della cella a combustibile.

Lo stadio successivo ¢ la compressione e la polmonazione del syngas che sara poi alimentato alla
cella a combustibile. Il gas in uscita dal serbatoio di accumulo puo essere opportunamente miscelato
con i gas tecnici(idrogeno, anidride carbonica, azoto e monossido di carbonio) al fine di poter
realizzare una miscela di syngas maggiormente performante o, in alternativa, lo stesso gruppo
speciale di miscelazione avra la funzione miscelare correnti di gas combustibile alimentabili
all’impianto a celle a combustibile a carbonati fusi in diversi range di composizione al fine di
valutare il comportamento della cella in diverse condizioni di alimentazione.

Il presente documento si propone per la descrizione delle principali linee guida adottate per il
dimensionamento delle principali interconnessioni tra la cella a combustibile a carbonati fusi ed il

gassificatore Hydrosin.




2. Impianto speciale di miscelazione catodico-anodico

Il dimensionamento del gruppo speciale di miscelazione ¢ stato realizzato sulla base delle esigenze
di processo per testare diverse composizioni di gas simulato in ingresso alla cella.

Gli standard progettuali e di conformita seguiti, congiuntamente alla Rivoira sono stati:

- Standard ISO EN1024

- 94/9/CE Atex

- 97/23/CE PED

Di seguito si riporta il layout del sistema di miscelazione e la descrizione dei principali

macrocomponenti di cui ¢ costituito:
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2.1 Linea aria

La linea aria proviene direttamente dal serbatoio d’accumulo, direttamente collegato al

compressore. La pressione di ingresso al pannello di miscelazione sara pari a 8-10 bar per poi

ridursi ulteriormente nel rack di miscelazione fino all’ottenimento della pressione di esercizio

richiesta dalla cella.

Di seguito si riportano i componenti posti lungo la linea Aria:

Valvola di intercettazione a sfera in ingresso, tipo Wafer DN50 PN25 esecuzione acc.
carbonio trattato;

Manometro inox indicante la pressione di ingresso diam 63 mm scala 0-25 bar completo di
valvola di esclusione;

Filtro a Y DN 2”, connessioni frangiate DN50, corpo in bronzo, elemento a maglia inox 100
mesh;

Regolatore di pressione tipo R128C2, con pressione in uscita regolabile fino a 6 bar da rid.
pilota a reliving con regolazione a portata nulla, portata oltre 1000 NMc/h, completo di
manometri indicanti la pressione di entrata e di uscita, corpo L.L;

Misuratore volumetrico di portata tipo “ROTA YOKOGAWA”, campo 95-950 NMc/h,
precisione cl.1,6,%, connessioni frangiate inox DN 50 PN 40;

Valvola di regolazione manuale tipo Burkert diam 2” a otturatore conico e a sede inclinata
per una perfetta regolazione compreso indicatore contagiri, corpo inox;

Valvola unidirezionale di non ritorno DN 50 a bassa perdita di carico, esecuzione Wafer




2.2 Linea Azoto

La linea azoto proviene dal serbatoio di stoccaggio dell’azoto liquido di capacita complessiva pari a
40.0001. La pressione di ingresso al pannello di miscelazione sara pari a 8-10 bar per poi ridursi
ulteriormente nel rack di miscelazione fino all’ottenimento della pressione di esercizio richiesta
dalla cella.

Di seguito si riportano i componenti posti lungo la linea Azoto:

e Valvola di intercettazione a sfera in ingresso, tipo Wafer DN40 PN25 esecuzione acc.
carbonio trattato;

e Manometro indicante la pressione di ingresso diam 63 mm scala 0-25 bar completo di
valvola di esclusione;

e Filtro a Y DN 1.1/2”, connessioni frangiate, corpo in bronzo, elemento a maglia inox 100
mesh;

e Valvola unidirezionale di non ritorno DN 40 a bassa perdita di carico, esecuzione Wafer;

e Regolatore di pressione tipo R130C2, con pressione in uscita regolabile fino a 6 bar da rid.
Pilota con reliving, connessioni diam. 1.1/2”, portata oltre 500 NMc/h, completo di
manometro indicante la pressione di uscita, corpo in L.L. ;

e 2 Misuratori volumetrici di portata tipo “ROTA YOKOGAWA”, rispettivamente con campo
45-450 e 11-110 NMc/h, precisione cl.1,6,%, connessioni frangiate inox PN 40;

e 2 Valvole di regolazione manuale tipo Burkert a otturatore conico ¢ a sede inclinata per una
perfetta regolazione compreso indicatore contagiri, corpo inox;

e 2 Valvole unidirezionali di non ritorno a bassa perdita di carico




2.3 Linea Anidride Carbonica

La linea azoto proviene dal serbatoio di stoccaggio dell’anidride carbonica liquida di capacita
complessiva pari a 20.0001. La pressione di ingresso al pannello di miscelazione sara pari a 8-10
bar per poi ridursi ulteriormente nel rack di miscelazione fino all’ottenimento della pressione di
esercizio richiesta dalla cella.

Di seguito si riportano i componenti posti lungo la Anidride Carbonica:

e Valvola di intercettazione a sfera in ingresso, tipo Wafer DN25 PN25 esecuzione acc.
carbonio trattato;

e Manometro indicante la pressione di ingresso diam 63 mm scala 0-25 bar completo di
valvola di esclusione;

e Filtroa Y DN 17, connessioni flangiate, corpo in bronzo, elemento a maglia inox 100 mesh,;

e Regolatore di pressione tipo R123C2, con pressione in uscita regolabile fino a 6 bar da rid.
pilota con reliving, diam. 17, portata oltre 100 NMc/h, completo di manometro indicante la
pressione di uscita, corpo in L.L;

e 2 Misuratori volumetrici di portata tipo “ROTA YOKOGAWA”, rispettivamente con campo
3,6-36 NMc/h, precisione cl.1,6,%, connessioni frangiate inox PN 40.;

e 2 Valvole di regolazione manuale tipo Burkert a otturatore conico ¢ a sede inclinata per una
perfetta regolazione compreso indicatore contagiri, corpo inox.;

e 2 Valvole unidirezionali di non ritorno a bassa perdita di carico
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2.4 Linea Idrogeno

La linea idrogeno proviene dalla centrale di decompressione del gas, direttamente collegata ai carri
bombolai di capacita complessiva pari a 9600Nmc alla pressione di 200bar. All’interno della
centrale di decompressione 1’idrogeno subisce una riduzione di pressione fino a 10 bar per poi
essere inviata al gruppo speciale di miscelazione ed al combustore catalitico per 1’alimentazione in
cella.

Di seguito si riportano i componenti posti lungo la linea Idrogeno:

e Valvola di intercettazione a sfera in ingresso, tipo Wafer DN20 PN25 esecuzione acc. inox
304;

e Manometro indicante la pressione di ingresso diam 63 mm scala 0-25 bar completo di
valvola di esclusione;

e Filtro a'Y diam. %4”, corpo in bronzo, elemento sinterizzato 50 Micron;

e Regolatore di pressione tipo R123C1, con pressione in uscita regolabile fino a 6 bar da rid.
pilota a reliving, portata oltre 100 NMc/h, completo di manometro indicante la pressione di
uscita, corpo IN BRONZO;

e Misuratore volumetrici di portata tipo “ROTA YOKOGAWA?”, campo 10-105 NMc/h,
precisione cl.1,6,%, connessioni frangiate inox PN 40;

e Valvola di regolazione manuale tipo Burkert a otturatore conico e a sede inclinata per una
perfetta regolazione compreso indicatore contagiri, corpo inox;

e Valvola unidirezionale di non ritorno a bassa perdita di carico
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2.5 Linee miscelate di uscita dal Rack di miscelazione

Il gruppo di miscelazione ¢ direttamente collegato, attraverso piping in cavidotti armati, al
gassificatore Hydrosyn in maniera tale da regolare le portate e/o le composizioni di syngas da
gassificazione in funzione delle diverse esigenze dei carichi applicati alla cella e, durante le fasi di
start up, provvede al condizionamento della stessa con le miscele di gas catodico e anodico richieste
dalla AFCo.

Le 2 Linee di miscelazione sono cadauna costituite da un barilotto di miscelazione realizzato in
acc. inox 304, valvole di intercettazione a sfera in uscita tipo Wafer DN50 PN25 ¢ DN25 PN 25,
esecuzione acc. Carb. e inox 304 e da manometri indicanti le pressioni di uscita 0-10 bar completi
di valvola di esclusione.

Le tubazioni realizzate di collegamento tra i singoli circuiti costituenti il pannello di miscelazione
sono in acc. inox Aisi 304 EU per tutte le linee, raccorderia/flange in acc carb. e inox 304, saldature
a TIG, inoltre il pannello ¢ dotato di un sensore in grado di rilevare eventuali fughe di idrogeno
completo di elettronica di comando installata all’interno della sala controllo e di una valvola di

blocco installata sulla linea di distribuzione idrogeno.
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3 Piping meccanico impianto MCFC alimentato da syngas

In condizioni di esercizio il syngas richiede un riscaldamento fino alla temperatura di circa 300°C
prima di essere inviato in cella. Lo stesso dicasi per la miscela catodica, sebbene solo il condizioni
di start-up; pertanto le due correnti, anodica e catodica in uscita dal pannello di miscelazione
vengono preventivamente preriscaldate, mediante I’ausilio dei rispettivi riscaldatori corazzati di
potenza 30kW per I’anodico e 250kW per il catodico, come mostrato nella figura 3 prima di essere

inviati in cella;:
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Per cio che concerne il piping di collegamento tra il gassificatore Hydrosyn e la cella a

combustibile, esso consta di 6 linee principali e 2 linee ausiliari, come di seguito descritto:

Linee Principali:
e Linea Camino;
e Linea Miscela Anodica;
e Linea Miscela Anodica post miscelazione con vapore;
e Linea Vapore;
e Linea Miscela Catodica;
e Linea Idrogeno
Linee Ausiliari:
e Linea Azoto;

e Linea Aria.

Per le linee sottoposte a sollecitazione termomeccanica quali la linea miscela catodica e anodica in

allegato 1 e 2 vengono riportate i risultati dell’analisi di stress sia per il tratto anodico che catodico

al fine di definire la schedula, il materiale idoneo ed il tipo e posizionamento dei compensatori che

soddisfi la normativa 31.3 della ASME.

4 Allegati
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4.1 Allegato 1: Analisi delle sollecitazioni termiche corrente Anodica
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4.2 Allegato 2: Analisi delle sollecitazioni termiche corrente Catodica
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Rapporto tecnico

Alimentazione di celle a combustibile a carbonati fusi con gassificatori di biomasse: analisi dei sistemi di
clean up del gas e accoppiamento di un gassificatore di tecnologia nazionale con uno stack di celle

Allegato 5

Piping meccanico impianto integrato gassificatore di biomassa
Hydrosyn - cella a combustibile a carbonati fusi

A. Molino - G. Fiorenza



@ @ SERBATOIO ~ N
° ACCUMULO |\(GRESSO ARIA 4 BAR &
ARIA @ © [N
11.000 (¢ 1000 NMC/H MAX DN 50 - < 18 =
. E — L : : PV602 DN25
P - o2 < S DN 50 4 o= — — —— — —&
AR 10} 04 C TN T ] B———— MCFC H————®
FRESH
_ — — — —1u
COMPRESSORE 61 . 503 et o loccle = | CONTROL | =
508 T><} 502 o4 UNIT 1]
P P USCITA 4 BAR DN 50 R @ = =
COMANDD VALVOLA ) i _ o T
PNEUMATICA
203 602
@ @ @ @ 2og @ PI;/"—‘:)%t ' @5‘7 N80
FCV \V/ \V/ \VA 89
% INGRESSO N2 8-10 BAR o] % . 7 D@ 3 T %‘ | INec | | 5 TE
————— --—_10_0__I\I_I\/I_C_fH___NI_A_X_TZ)T\I_ZE)___':H pa li _@]_ o _D%<]_ o/ DN 40 B O o & I&“ 1’@ DN100 | I @‘ - @
) 600 fo3 508 207 209 61 CBIZ'T oo o] | -
600 © 8 DI RAFFREDDAMENTO

DN 25

AR/LS ARIA E=902 @ _ .
N2 RISCALDATORE
co2 ELETTRICO Er N

213 R
SERBATOI CRIOGENICI N, o @ N o5 4 Feloe )
40.000 It D] & ._
504

DN 15

(13) CORRENTE

CATODICA
(5) IDROGENO X

303 508
@ @ rov % © N g
INGRESSO C02 8-10 BAR |3 :| T Eé o T DQ / HB Cassetta quadro locdle
™100 NMC/H MAX DN 25 | 6 _[%]_ ) 305<F =P DN 25 O
306 <P
Nt USCITA 4 BAR DN 25
=
507 313 -
Y om I : =
AN / [ AN /
D] = | !
SERBATOI CRIOGENICI CO, 608 o DN 25 2 o @ I&” - Dies
20.000 It DR &9 513 704 Fva
®  MISCELA E=902 | )
RISCALDATORE @ % e~
NAZN O D | C A ELE'TR'CO | Fvso] | (2) CORRENTE ANODICA DI BY PASS - (Pcv_“]s) PCO1
@ a0 409 H2
H BOTILE STAT'ON% @ o INGRESSO H2 8-10 BAR ", |% e % ‘ ng o ] D[Q 5 coz
100 NMC/H MAX DN 25 o o o DN 25 A
&o1 4od 405 07 #19 @11 | / @
[) (3) CORRENTE ANODICA INGRESSO A SC1
I @ pes | FVB02 A
'
£ —_—
- & P
N25 [
FV301
DN25
OF Y DN15
DN25
A
. @ FT _| |_
FV301A
204 DN15
SATURATED @ @ @ /[ |@| P
01 4 # 0 ==
STEAM‘“)GV DN25 n* \mj IFV—404| <> I/I / C R ; . - PRl
E—901 DN25 ‘ DN25
SURRISCALDATORE ‘
GASOLIO VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE
CONTROLLO PORTATA IDROGENO ANODO CONTROLLO PORTATA ARIA DA MT CONTROLLO PORTATA ARIA DAL COMPRESSORE
GEN—10013 | FV301 ex FCv202 GEN—10013 | FV101  ex FCV102 GEN—10013 | FV201 ex FCV103B
TO FLARE | APERTO | 1 | APERTO | 1 | APERTO | 1
CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO
| IDROGENO | ARIA | ARIA
10 40 10 600 10 500
14,5 2,4 1700 80 170 20
6 20 4 550 4,3 450
DL-2 0,5 5 0,1 3 0,7 3
6"—BG—04—SSH—C DN25 DN25 DN100 DN100 DN32 DN32
ity V%'41 D TO FLARE > AISI316 v AISI316 v AISI316 v
|,< o 1 A | APRIRE STD | CHIUDERE STD | APRIRE STD
D B I_ - ' _/_\_/15_\_- - e _| CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE
TR IR REGOLAZIONE REGOLAZIONE REGOLAZIONE
PNEUMATIC CONVEYING FAN \ | N4 NO8/ | [3 PsI [15 PSi [15 PsI [3 PSI [3 PSI [15 PSI
reee—————————————— — | © @ @ | CHIUDE APRE CHIUDE
T 04 06/ | 97 _024VB—01-SS—C " R (1 (G <9> CORPO CORPO CORPO
| | A / —— 92 D @ 11/47~VB=01-CS~C | Deq] SATURATED STEAM [ ANSI150 [ AlSI316 [ ANSI150 [ AISI316 | ANSI150 [ AIsI316
- A PCV 1 VD 7 4 bar FROM BOILER [ FLANGIATE [ BADERNA +1) [ BW [ 8w
| ‘ | ol " | PARTI INTERNE PARTI INTERNE PARTI INTERNE
| | o Q | [ACC INOX] | [ACC INOX] | [ACC INOX] |
| I
| | %o a U | [ >IP54 [ >IP54 [ >IP54
3 BM—01—CS—N @ | FLT— 1 u',@ | ACCESSORI ACCESSORI ACCESSORI
—BM=01—0S— N Q
- | @ : /P 4-20 mA /P 4-20 mA /P 4-20 mA
i | BAG FILTER | $ G 05 SS_C 3/15 PSI _ S 3/15 PSI S 3/15 PSI S
—<£l|— | High Stop T L | PSV1 %) ‘ PROVE RICHIESTE PROVE RICHIESTE PROVE RICHIESTE —
[ R 0.2 bar st | [ s [ st ] [ s [ st ] [ s
| T | (TR il /IR PIRY [EIRY 1 VALVOLA DI TENUTA SULLO STELO CON SOFFIETTO
05/ 0T/ 05/ KOT/
| | S | o 2 | ﬂ TE TC PE FE
| | | <4> DL—1 05 DL-3 @ 01 DL— @ 05/ \ 01 DL-5
| | 2 m> BIOMASS | i 8 _B?_°1_SSH_C il 6 =B6-02-SSH-C (] @D 0 HOM il — VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE
B ‘e »_ _nz_cc_ CONTROLLO PORTATA VAPORE ANODO CONTROLLO DP VESSEL/ANODO CONTROLLO PRESSIONE SISTEMA B0O1 IN CONDIZIONAMENTO
] | Low Start FEED HOPPER | u 4 '\ 6'-BC-03-55-C SERBATOIO GEN-10013 | FV404  ex FCV601 GEN—10013 | FV502 ex DPCVO1 GEN—10013 | PV601  ex PCV041
P — —— — OXY-STEAM HEATER E DL—6 @ ACCUMULO SYNGAS | APERTO | 1 |  APERTO | 1 |  APERTO | 1
BIOMASS |« — — — — I | 23400 kC0|/h — 979 kW B CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO
-— | : —rv] GAS EXTRACTOR [ VAPORE D'ACQUA [ GAS ESAUSTO VESSEL (1) [ GAs
FEED __________’I PNEUMAT'C Y " 850 m /h @ 3OO°C i 8 3 kPQ 10 200 6 720 6 650
F CONTROL T ———— ———— L VIBRATORS | CL—1 3 —02+VB-02-S5-C 1-02-02-CS-C : 110 25 150 25 1600 200
——————————r‘ | P E—2 8 170 3,5 670 3,5 650
l0GIc - ——— 1| | CYCLONH @ @ GAS COOLER 4 5 | [2 10 0.1 05 E
e ——I | | | R\/— 1 | 7 52000 |/h 505 KW DN25 DN25 DN50 DN50 DN 100 DN100
e ; FIR ca — . AlISI316 v AISI316 IV ACC. CARBONIO IV
I — —>| N | | | | L % FEED ROTARY VALVE i | NO2/ [ APRRE ST [ APRIRE STD APRIRE STD
g | | FE CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE
Z'| | | | | 02 REGOLAZIONE REGOLAZIONE REGOLAZIONE
= | | | | | SLIDE VALVE Charge | g Z\— [3 PsI [15 PsSI [3 PsI [15 PS [3 PSI [15 Psl
I/p ) Hopper ~=—Da——HOH! CHIUDE APRE CHIUDE
| | | | I— @ ! pp @ | 2”_02+VB—02-SS—C VD 5 /Fol:,lf\ g CORPO CORPO CORPO
| | | 120 fit %’@ *_N2—-04—CS—N D \FE/ o | ANSI150 | AlsI316 ANSI150 | AIsI316 ANSI150 | AIsI316
iters j FIRYTFE [ FLANGIATE BW BW
(FIRY | | I | Lock Hopper PSv 2 TG ATMOSPHERE I @ 1 @ e NO4 N\O4 PARTI INTERNE PARTI INTERNE PARTI INTERNE
\NO7/ D@ SV1 | 1/2"—N2-02-CS—N @ FIR = [ACC INOX] | [ACC INOX] | [ACC INOX] |
FE | = NS/ )
BIRY 07 A | | | | [ | FE [ >IP54 [ SIP54 [ SIP54
N09/ = /FEVERY | | |__ (TIRY TE ECYPIRCY 05 ACCESSORI ACCESSORI ACCESSORI
BE 06 K06/ | NO3 N03 0OINO /4"—02—-03-SS—C D 1"1/4 —02-01-SS—C @ & /P 4-20 mA /P 12-20 mA /P 4-20 mA
T N — D Ded— O |:] Lol OXYGEN 3/15 PS SI 3/15 Pl S| 3/15 Pl SI
09 | T—1 v © A
NITROGEN D> ROt R F=1 < Vb 6 PCV 2 3 = =
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3/4"-N2—01-CS—N | o 21/2"-02+VB—-04—SS—C 21/2"—02+VB—03—SS—C
CON\/EYOR GAS' Fl ER D % (1) N2— 94,8% Ho— 3,2% CO2— 2%
| L
——— ——rv M ==
EXPANSION J ™ =Y R —— 3"} (TE YIRY VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE
TRYTE PIRYPE R U 07 K07/
F BELLOWS § g NO2 NO2 NO4 NO4 Y O|7R CONTROLLO PORTATA ARIA DAL COMPRESSORE CONTROLLO PORTATA VAPORE ANODO CONTROLLO DP ANODO/CATODO
) 3 N/ U @éq GEN-10013 | FV101A ex FCV103 GEN—10013 | FE404  ex FCV602 GEN—10013 | FV501  ex DPCV02
COOLING WATER 1”—WA—01-CS—N — PE ' KA START—UP AIR [ APERTO | 2 [ APERTO | 1 [ APERTO | 1
SU PPLY > Dog 22 07 811/2” PCV 3 CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO
GV 2 VB 2 C= D Vg(lz I:] [ ARIA [ VAPORE D'ACQUA I GASlESAUSTO ANODICO (1) |
10 500 10 200 6 720
T—z ,_ 4[‘ I @"?) U 750 100 110 25 [ 350/400 [ 30/200
—_— 4,3 450 8 170 35 670
. FEEDING SCREW (Mmgaas . — PR | PRY 0.7 551 (= 3 5 3 X
05 CONVEYOR I \__\01 N2/ 2" 811/2" DN8O DN8O DN25 DN25 DN50 DN50
Coolin& Jacket (TRYTE PE > D NITROGEN AISI316 v AISI316 N AISI316 v
8% NOTAO1 02 BRpy VD3 > [ APRIRE ST [ APRIRE ST [ APRIRE ST
1”—WA—02—-CS—N U 08 CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE
<:OOL|NG WATER Do I:] 7 D | \ Y \PE/ REGOLAZIONE REGOLAZIONE REGOLAZIONE
] RETURN VB 5 3 Y 0 ) @ . ‘ [3 PSI [15 PSI [3 PSI [15 PSI [3 PsI [15 PSI
=B (O — O C= 23 D - 921/2 CHIUDE CHIUDE APRE
i 2 VD 4 CORPO CORPO CORPO
| ANSI150 [ AISIZ16 | ANSI150 [ AISI316 ANSI150 [ AISI316
| BW | FLANGIATE BW
\\ // ® START_UP PARTI INTERNE PARTI INTERNE PARTI INTERNE
|1 [ACC INOX] | [ACC INOX] | [ACC INOX] |
R BURNER RV—2 RV—3
i » z [ >IP54 [ >IP54 [ >IP54
/ 8| ASH FlNES ACCESSORI ACCESSORI ACCESSORI
[ /P 4-20 mA « /P 4—20 mA /P 4—20 mA
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4 SI_(CHIUSURA) Si Si
% v @ " PROVE RICHIESTE PROVE RICHIESTE PROVE RICHIESTE
G [ st ] [ s [ st ] [ s [ st ] [ s
il‘ K_/\/\_J (1) Funzionamento in split range: FCV103:4—12 mA ) N2— 72% 02— 14% H20— 9% CO2— 5%
~ FCVI03A:12—20 mA
// \\ Y N VALVOLE DI REGOLAZIONE VALVOLE DI REGOLAZIONE
GPL TO 1/2"— GPL—01-CS—N 1/2"— GPL—03—-CS—N GPL TO
> D = D CONTROLLO PORTATA IDROGENO ANODO CONTROLLO DEPRESSURIZZAZIONE SISTEMA B01
START-UP BURNER oV 3 VB 3 VB 4 FLARE GEN—10013 [ FV301A  ex FCV202A GEN—10013 [ PV602 ex PCV022 2
| APERTO | 1 | APERTO | 1
CONDIZIONI DI PROGETTO CONDIZIONI DI PROGETTO
| IDROGENO [ GAS DI COMBUSTIONE ()
10 40 6 720
2,5 0,4 100 O 10092010 BOZZG AP MANNARINO MOLINO BRACCIO
6 20 3 670 Stato Controllo/ |Autorizzazione
0,5 5 0,5 3 Rev Data Descrizione valid.| Disegn. approvazione | emissione
DN15 DN15 DN25 DN25 rev. date description rev. drm. checkaddbz/ tri]sst:le ,
A|S|316 V AISI316 IV scope approve Yy authorization
[ APRIRE STD |  APRIRE STD
CONDIZIONI OPERATIVE CONDIZIONI OPERATIVE .
REGOLAZIONE REGOLAZIONE M o ACCOI‘dQ di Programma.
|3 PS [15 Ps |3 PS [15 Pl AGBUANAZOHALE P LELNETEOHOOE, Ministero dello Sviluppo Economico-ENEA
CHIUDE APRE L'ENERGIA E LO SVILUPPO ECONOMICO SOSTENIBILE
CORFO CORPO CENTRO RICERCHE TRISAIA 2009-2010
[ ANSI150 [ AISI316 ANSI150 [ AISI316 3
[ FLANGIATE [ BADERNA +1) BW Unita: UTTRI
| ACzAmT(;)'(TTER“'E | | ACEAIF;:IT('»'(']'TERNE | g Area: PRODUZIONE E FONTI RINNOVABILI Fom. | Scala
23 Gruppo tematico: PROGETTI INTERNAZIONALI: NUCLEARE, IDROGENO E see | sede
H [ >IP54 [ >IP54 BE CELLE A COMBUSTIBILE AO —
ACCESSORI ACCESSORI £3 . ——
/P 4—20 mA /P 4—20 mA Et'—f Tema di ricerca: quf3|e chiave:
3/15 PSl SI 3/15 PSl Sl - 5.2.5.11 - Sviluppo di Tecnologie innovative per le applicazioni stazionarie Biomasse,
S| S CED | cogenerative delle celle a combustibile anche con l'utilizzo di biogas e biomasse | gassificazione,
PRgIVE RI|CHIESTE —3 | PR%IVE RI|CHIESTE —s idrogeno, cella a
s VALVOLA DI TENUTA SULLO STELO CON SOFFIETTO @Nz— 72% Oz 14%  H0- 9% _ COz 5% Titolo: combustibile a
Piping Meccanico Impianto integrato Gassificatore di biomassa Hydrosyn-cella carbonati fusi
a combustibile a carbonati fusi
Sigla di identificazione: ::i'tb oni
Piano annuale di realizzazione II annualita
: ; 1 O 1 5 1 _ 1 _
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Rapporto tecnico

Alimentazione di celle a combustibile a carbonati fusi con gassificatori di biomasse: analisi dei sistemi di
clean up del gas e accoppiamento di un gassificatore di tecnologia nazionale con uno stack di celle

Allegato 6

Piping elettro - strumentale impianto integrato gassificatore di
biomassa Hydrosyn - cella a combustibile a carbonati fusi

A. Molino - G. Fiorenza



10 11 13 | 14 15 16

VISTA 3D DA SUD—-EST ‘
TAG DN PN Q. Nom. TEMP. descrizione TIPOLOGIA
Al | AO| DI | DO
TT100 100 | 3,95 bar 300°C Tempertaura uscita riscald. Elettrico MISC. CAT. 1 501 ,_ - :l:_
TY100 100 Uscita di regolazione riscald. Elettrico MISC. CAT. 1 qu I_ - AGX nr;‘\:sg |
PT-101 100 | 3,95 bar 300C Pressione miscela catodica a Vessel 1 é% @ Y T
- - A ’ SERBATOIO
FT—aria 50 40 1000 Nm3/h 20°C Portata Aria Pannello Rivoira Miscela catodica 1 o ACCUMULO INGRESSO ARIA 4 BAR 103 108 Linea esausti 6"
FT—azoto_1 3,95 bar 450 Nm3/h| 20¢C Portata Azoto Pannello Rivoira Miscela catodica 1 ARIA 1000 NMC/H MAX DN 50 I I =
FT—C02_1 3,95 bar | 36 Nm3/h| 20°C | Portata CO2 Pannello Rivoira Miscela catodica 1 11.000 It % 7 . B I ove02 DNZS
FCV-101 100 | 3,95 bar 300°C Usicta di regolazione portata miscela catodica 1 |&]| _@]_ |'> <|I ‘@' DQ E T T —— S —F)
FCV-101A 80 | 3,95 bar 300C Uscita di regolazione portata miscela catodica split range 1 FélR H 9 104 @ 105 106 97 109 DN 50 110 T T o2 e — MC'__C - - =
FT—101 (calcolata) 3,95 bar COMPRESSORE 510 503 [o3} _ _ [69]
TT-200 65 | 3,95 bar 400°C Tempertaura uscita riscald. Elettrico miscela. anodica 1 508 U 502 Comeeld quadto locde p— — — CONTROL — — [61
TY-200 65 | 3,95 bar Uscita di regolazione riscald. Elettrico miscela anodica 1 sk De] USCITA 4 BAR DN 50 ‘]> [og] - = U N |T —— —
. B COMANDO VALVOLA 509 B — — — I |
PT-201 65 | 3,95 bar 400°C Pressione miscela anodica a mixer 1
PNEUMATICA
FT—azoto_2 50 | 3,95 bar 85 Nm3/h 20°C Portata Azoto Pannello Rivoira Miscela anodica 1 @ €03 @ 203 602 PV-104 .7
FT-C02_2 15 3,95 bar 36 Nm3/h 20°C Portata CO2 Pannello Rivoira Miscela Anodica 1 % @ @ Fov v, % , ﬁ I & Dhioo o
—| ar m X ortata annello Rivoira no i INGRESSO N2 8-10 BAR T 1 ~d | | |
FT-H2 25 | 3,95 bar | 105 Nm3/h | 20C | Portata H2 Pannello R Miscela Anodica S T I R N S S --—_IO_O__I\I_I\/I_C_fH___M_A_X_DT\I_zf)___':N ; |7 —@]—i — >,<]— o) DJ% 0 B ) = I I | '={><O7/\ T | [ ~ }—@&—
FCV-201 32 | 3,95 bar 400°C | Uscita di regolazione portata miscela anodica 1 201 6 202 503 608 207 503 603 604 Fgmgz oY
FT-201 (calcolata) . “ €99 CAT E—903 ‘ % DI RAFFREDDAMENTO
PT-300 15 | 3,95 bar 20°C | Pressione H2 a vessel 1 L2 ARIA — m A MLIE-FoN
FT-300 15 | 3,95 bar 20C | Portata H2 a vessel 1 ? @13 282 RlEEéll:ll')RAIE%RE o .
FCV-300 15| 3,95 bar 20°C Uscita di regolazione portata H2 a Vessel 1 AN 304 —_ ‘%?'
fta df regolazione port ; %) S D‘Q D4 a . . — e .
FCV-300A 15 | 3,95 bar 20C Uscita di regolazione portata H2 a Vessel split range 1 SERBATOI CRIOGENICI Nz P ) e DN 25 S 19- @ RAFFREDDA
25 | 3.5 bar 147°C Pressione Vapore saturo da generatore 1 40.000 It D] €19 N T“:‘
25 | 3.5 bar 147'C | Portata Vapore saturo da generatore 1 %04 Eﬂ‘ %@ﬁ ..... - 1
TT-401 25 | 3.5 bar 147°C Temperatura vapore saturo da generatore 1 EEI\ N)
TT-402 25 | 3,95 bar 300C | VAP. SUR 1 :
TY-402 25 | 3,95 bar 300C | VAP. SUR 1 (7;,\;75[;
FT-403 25 | 3,95 bar 300C | VAP. SUR 1 @ @ @ 2 Ok T
PT-403 25 | 3,95 bar 300C | VAP. SUR 1 Fov % X ’ . L} [ Attt/ = a
TT-403 25 | 3,95 bar 300C | VAP. SUR 1 : I1LO((;Z)RI;:\ISMS($ /I-(|: OZM/?)Z 1DON 8254 |&I F— B 4}%@ S 4)%]7 — D Gasselta quadro locdle . kﬂ “““‘*“IftN:“:,
FV-403 25 | 3,95 bar 300°C Uscita di regolazione port. Vapore surriscaldato 0 304 07 505 306 ) 09 DN 25 310 5P . L8
o Mixer corr. Ancdica (FOV 601) 1 USCITA 4 BAR DN 25
FE—403 25 | 3,95 bar 300°C Valvola sfiato vapore tipo ON/OFF (FCV 602) 2 602 z:
HS—403 25 | 3,95 bar 300C | Comando EV a valv. FE 403 (FCV 602) 1 5§07 (pr) <13 200 Lﬁ& =
FT-500 (calcolata) 3,95 bar 1 ATST 20 — I ?‘ J. TE
o= 5> - X M > | | =
PT-500 65 | 3,95 bar Pressione Uscita Mixer vapore corrente anodica 1 SERBATO! CRIOGENICI CO; ” ~ | .
VISTA 3D DA NORD—-OVEST FT-501 65 | 3,95 bar Portata a Vessel per SCi 1 20.000 It < 511 a2 19 P25 &15 < © 704 @ )
TT-501 65 | 3,95 bar Tempertaura a Vessel per SC1 1 700
E—902
PT-501 65 | 3,95 bar Pressione a vessel per SCi 1 M | SCELA RISCALDATORE " 75 _M_I:M DN 65
ANODICA 8
FCV-501 3,95 bar Uscita di regolaz. Port. Misc. Anodo a Vessel per Sci 1 ELETTRICO | | Y PR H a@ (PCv-103) o
N2 FVSOI (2) CORRENTE ANODICA DI BY PASS
TT-502 65 | 3,95 bar Tempertaura a Vessel Bypass 1 @ o3 @ 409
PT-502 65 | 3,95 bar Pressione a Vessel Bypass 1 H, BOTTLE STATION @ @ Fov % Y ggz
FCV-502 65| 3,95 bar Uscita di regolazione Port. Misc. Anodo a vessel Bypass 1 — zhé)%R[E]iASCO/:Z N?A_)z ODI\BIA;:') |&| |7 _@]_ - _l%_ ‘® D% NG E ‘ [ 501 |
FT-502 (calcolata) 401 God 4og 40 03 @0 an ’
FT—601 65 3,95 bar Portata intemo Vessel 1 @ | | (3) CORRENTE ANODICA INGRESSO A SC1 A @
TT-601 65 | 3,95 bar Tempertaura interno Vessel 1 — oes FV502
PT-601 65 | 3,95 bar Pressione Uscita vessel 1
PCV-601 100 | 3,95 bar Uscita di regolazione pressione intermo vessel 1
PCV-602 50 | 3,95 bar Uscita di regolazione pressione interno vessel 1 o | | |_7
50 | 3,95 bar ON/OFF valv. di sicurezza 2 T @st l . I L 3
50 | 3,95 bar Comando EV a PE-022 1 DN25
28 | 13| 4| 2
RE ¢ DN15
LEGENDA DN25
BIOGAS SIMULATO STAND-B(
@ FE - o4 15 e ‘ T
LINEA ARIA VALVOLA CONTROLLO oNts ¢ (7 o Tipo corrente NTTCEE Por toto volumetrico Portato massica Pressione
LINEA MISCELA CATODICA g VALVOLA SICUREZZA [EE] NS
=========== LINEA AZOTO AIR FRESH @ 5 Ime /i A , A
—— — LINEA ANIDRIDE CARBONICA P VALVOLA ON/OF SATORATED, @ @ @ J % — 20 | 62INmc/h Aria 800kg/h Ario 4bor
- - Deq VALVOLA GLOBO pelb e 0] H(Dr e} P - ZANmc/h CO; 10Mmc/h COZ; 32Nmc/h | 30kg/h CO; 20kg/h CO2; 3Fo/h HE,
— —— — LINEA IDROGENO - DN25 < o1 e : ON25 CAS ANLDD @ 200 |H2; 10Nmc/h N2j(76Nmc/h tot) 12kg/h H2;(85kg/h tot) 3,95kor
— DN N N
LINEA MISCELA  ANODICA VALVOLA SFERA | ,
™ VALVOLA CONTROLLO SURRISCALDATORE STEAM | coo | omeern S0k /b 4oar
— — — — LINEA ELETTRICA GASOLIO ] ‘ .
— [)% VALVOLA ON/OFF ) . cAlmc/h CUj 10Nmc/h CUey 3ENmc/h He2j{30kg/h COy 20ka/n CO2; 3kg/h HE; "
D4 VALVOLA NON RITORNO OTTURATORE PNEUMATICO > ANDDO FRESH <9> 200 i?g:ﬂc/h H20, 10Nmc/h N2U39Hnc/h - [SOkg/h H2O; 12Fg/h N2(ll6kg/h tot) 3,9%kar
N TO FLARE A
_|2_ SCARICO CONDENSE FLUSSOMETRO ESAUSTI @ =7 34Nmc/h CO25 95Nme/h Hel; S00kHnc/ | 67kg/h CO2; 76kg/h H20; 625kg/h 3 60bar
_[@]_ FILTRO ) Nej 102Nmc/h 025 (732Nmc/h tot) M2y 146kg/h 025 915ka/h toD o
BIOGAS SIMULATO 25%U=23%)
bl=2 6" BG—04—SSH—C lipo corrente N* | TCOD Portata volumetrica Portoto massico Pressione
i —e B TO FLARE
A VB 1
D K_1 I_____________________/_\_/ﬁ_\_-________________________l AIR FRESH @ 20 699Nmc/h Ario 800ka/h Aria 4bor
TIR IR
PNEUMATIC' CONVEYING FAN A | 04| K06/ | — 33NmC/h CO; 14Nmc/n CO2; 44Nmc/n | 41kg/h C; 28kg/h CO2; 4Fg/h He; i
re——————————————— — | © @ @ | GAS AHODU @ 200 |H2; 13Nmc/h 125 (104Nmc/h tot) 16kg/h M2 (89Fg/h tot) 3,95kar
T 04 06/ ' 2_024VB-01-SS—C 82" 11/4"—VB—01 <9>
—VB—01-CS—C
| o / — 5 | <SP e
iy PCV 1
| ‘ | o “ | 33Nmc/h CO; 14Rmc/h COZ2; [3Nmc h H2jl41ka/h C; 28ka/h CO2; 4kq/h HE;
' o ANDDO FRESH 2 - 16c - 5 . 3,950ar
| | o T | > 200 [44Nmc/h HZ; 85Nmc/h Helly (89Nmc/h [68hg/h HRO; 16bg/h N2 (157kg/h toty | 9r720at
. 0 tot)
& ? \/ —— —
v D | o I o 1@ I R e e i R
— <11 ] ey SN c)NeTIk ! IOKg/ p VUo7 Kgzn )
I | BAG FILTER & 86055 ‘
_<3, | ey | | BIOGAS SIMULATO 50%(U=387) _
. T L s |
I ,_____jgh_Stop. o | 02 bor /TR IR PIRY [FIRY Tipo corrente Ne T Portata volumetrico Portoto massico Pressione
| TIR IR RY {FIR
| K05/ bl R (054 KoT/
| B | [\ TE TC PEY (FE ATR FRESH @ 699NmC/h A A 4k
| | SI—2 | <4> DL—1 @ DL-3 @ @ DL— @ @ 01 DL-5 - o 200kg/h Arie -
2 m3> BIOMASS 8'=BC-01=SSH-C 6"~BG-02-SSH-C - e - // 39Nmc/h CO; 17Mmc/h CO2; SeNmc/h | 48kg/h CO; 33kg/h CO2; 5kg/h H2; -
| ya N\ | I : o | I ) HOH T 6AS AHDDD | OB | 200 |12, toNmen 112; (23Nme/h tot 19/ N2; (106Kg/h tot) 3,95%ba
N | FEED HOPPER | E—1 i\ 6'=BC-03-SS~C SERBATOIO
BIOMASS - —— — J____BW_StGrt.qia i | OXY-STEAM HEATER E DL—6 <::> ACCUMULO SYNGAS STEAM <2> 200 | 10INmc/h 8ikg/h Aoor
:___________________ 23400 kCGl/h - 27.2 kW @ = GAS—EXTRACTOR 39Nmc/h Clj 1/8mc/h CH2y 5eNme/h He | 48kg/h LUy 33kg/h CO2; Skg/h HE;
FEEO + — — — o PNEUMATIC | 7] . ANODD FRESH @ 200 [10INmc/h H2D; 16Hme/h N2j (224Nmc/h |81kg/h HAD; 19ka/h N2 (187kg/h tot) | 3,99kar
E CONTROL C——— ——— —— 1 L VIBRATORS | ClL—1 3"—024VB—02-SS—C 1"-02-02-CS—C 850 m3/h @ 300C - 8.3 kPa e © ©
[ — — - ooMHmc/h CO2; 193Nmc/ ; 068Nmc/N109q/h CO2; 123ka/h Hel; 710kg/h N2; ~
- »‘ | CYCLONE =2 55Hmc/h CO2; 153Nme/h Hed; 568Nmc/h
l0GIC - - .1 | ESAUSTI 602 [PoMme/n LO2; 159Nne 9 <0 9 3,600ar
——————— | | | | RV—1 | GAS COOLER H2; 10INmc/h 02 (878Nmc/h tot) 145kg/h 02; (1087kg/h tot)
I — /EIRY 52000 kcal/h = 60.5 kW
————— *: | | L % FEED ROTARY VALVE [ | 02/ / BIOGAS SIMULATO 75 .CU=51%
§| | | | | I | 55 Tipo corrente NT O TCDD Portoto volumetrico Portato Pressione
S] Charge Q - mossica
o | | | v~ SLIDE VALVE Hopper | ~=—Det——HO| ¥ o
I | | | I_ ,@ m— PP | 2"-02+VB—02-SS-C VD 5 U @?D = AIP FRESH @ 20 6IINmc/h Aria S00kg/h Aria Aoar
”—N2-04—CS—N — -
|| 120 liters PSV 2 FE [FIRVFE ,A — [43Nmc/h CO; [9Nmc/h CO2; S8Nmc/h | 54kg/h C0; 3/7kg/h CO2; oFg/h He; i
[EIRN | | | | @ Lock Hopper TO” ATMOSPHERE | @ 1\ T \04 \04 GAS AHODO @ 200 |He; 17Nmc/h H2; (137Nmc/h tot) 22kg/h N2j (118kg/h tot) 3,95bar
%7/ SRR | | | 1/2"=N2=02=CS-N T 1 ! Q 05 STEAM ° 3hmc/ Sika/h
Ry (o)) 1] | oxSLIDE VALVE — = ' e T () ) @ | o] e - o
N9/ 5 (FEYERY | N B VR @ , A @ Z3Nme /I O, T9Nne /1 CO2; T7Rme /i N2 545/ T 37kg/h T8, 22hg /7 N2
@ = \06A06/ | | A/ % — ot (4"-02-03-55-C ] 1"1/4 —02-01-SS-C & ey OXYGEN ANDDD FRESH @ 200 [58Nmc/h H2; 113Nme/h HRD; (2S0Nmc/h | Skg/h HE; 91kg/h HRD; (208kg/h tot) 3,95kar
09 <> @————— B O O IR I tot)
,;Ill_TURSOHGlElg > G5<11 ROl ! DOSI—I\—I|_G S1CREW u VD 6 PCV 2 E<AUSTI @ g [PENme/h CO2; 17INmc /h Hel; S69Nmc/h [ 12lkg/h CO2; 137k g/h H2D; 712kg/h N2j | 5 g
3/4"_N2-01—CS—N / GV 4 | .= CONVEYOR FLUIDIZED—=BED 21/2"—02+VB—04—SS—C 21/2"— 02 +VB—03—SS—C - PYC N2y 9ENme/h 02 (8S8NmC/h tot) 137kg/h 025 (1108kg/h tot) ’
ASIFIER 7
| Ly : L G [\ Y1 BINGAS SIMULATO 100%(U=58%)
- M ~ PRYPE [TRYTEN L - 1 Tipo corrent e i |
03A03 \06/@7 3 D - 'po corrente NT T Portoto volumetrico Portato Pressione
F EXPANSION /7 R TE)  [PRYFE — w 3" (TEYIED )
02N02/)  R04A04 ! R 2 « ] | o
BELLOWS (07 @ w Ci] ATR FRESH @ 20 | 699Nmc/h Aria 900kg/h Aria doar
COOLING WATER 1"~WA-01-CS—N ] N N - o START=UR AR SR TyE 3
> Do 07 61172 PCV 3 CAS ANODD ABHme/h Ly 20Nme /h CH25 63Nme/h | 58Lq/1 CO; 40kg/h COR; 6kg/h HR; B
SUPPI—Y GV 2 \/B 2 C= 92 D DKI G A 800 HBJ lgNMC/h HCJ (148NMC/h tot) ESL&Q/W HBJ <1€7RQ/h TOT) , 7 0R00Y
VD 2 ~ —
T-2 i !, @ @'@ \J STEAM Q| coo | e 98ka/h thar
AR FEEDING SCREW (:)frl v = (PE /PR ZeNmc /I C0; CONmC/h CO2; 63 /N W2] 510 /i £, 40kg/h C02; 23kg/h N2; -
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01TAO1 02 ‘ - - = -
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m BURNER RV—-2 RV—3
AN —— > T ASH FINES FASE DI PRESSURIZZAZIOMEUSh 1 FASE DI HEAT UP I(stodio finale)
8| ROTARY VALVE ROTARY VALVE Ricircolatore cotodico ol minimo numero di giri Riscoldamento fino ollo T=530°C nello stock con rampa [0°C/h
N u S Tipo corrente FY [ TCC | Portata Portato Pressione Tipo corrente R} TCO | Portato volumetrica Portata mossica Pressione
D_n'_ olunetrico] massica
G & I < : >
| NN, AR FRESH @ 100 |150Nmc/h N2|188kag/h Ne |  3,45bar AIR FRESH @ 450 | 300Nmc/h Aria 386kg/h Ario 3,45kor
~
~
ANODO FRESH 70 |80Nmc/h N [100kg/h N2 3,46bor ANODO FRESH 300 |/6Hmc/h N2y 4Nmc/h HZ | 95kg/h N2j 0.5ka/h He 3,46bar
- - . - 4Nmc/h Hel; 313Nme/h Nes|3kva/h Hed; 391ka/h 2 oo
<> o GPL_01—CS-N o SPL_05-CS_N @ ‘ FSAUSTI @ 68 |230Nmc/n H2lesskg/h N2 | 3 46kar FSAUSTI @ 29 [{Nne/h Hel roh Hen c 3, 46kor
//\\ GPL TO > >< D / — byl / GPL TO > FASE DI HEAT UP Il<cambio gos e riscaldomento fino a 650°C) plHmnc/h 02 87kg/h 02 2
START-UP BURNER oV 3 VB 3 VB 4 FLARE Riscaldomento fino alla T=650°C nella stock can rompo 10°C/h FASE DI PRESSURIZZAZIONEC/=8h) 11 FASE DI HEAT UP 400°C
Shaumenta la portota di idrogeno al combustore catalitico fino a 45Nmc/h realizzando Ricir colatore cotodico ol minino nunero di giri Riscaldamento fino allo T=400°C nello stack con rampa 10°C/h
/ / \ s
una rampo di circo 10°C/h. La temperotura dell'ingresso anodico e regolato seguendo Rampa 0,50ar/h con valvolo nel punto 12 Tipo corrente N | TCO) | Portata volumetrica Portoto massico Pressione
TEMPERATURA PORTATA/COMPOSIZIONE Vandamento del catodo mediante lo scombiatore di colore e lo valvola ol by-poss VINCOLO: DPvessel/catodo=10mbar O | 10.09.2010 Bozza AP MANNARINO |  MOLINO BRACCIO
Inferno al Combusfore Calglifico Indicatore dI porfata anodico Ti “orrent o o ‘ a7
A ¢ ino corrente He | Teeo - R Stat Controllo/ [Aut
r‘?i‘;%orK'g a compressione 3.2mm @ oreao Anodo - Do C L Poy tQtQA;, Poi TQTO Pressione AIR FRESH <? 400 BNmc/h CO2; 200Nmc/h Ar ol 8kg/h CO2; 386kg/h Aria | 3,40bar Rev Data Descrizione vq(I]idcf Disegn. up:rr;vr;zigr{e ue?;li;:;?:ne
Ingresso corrente Anodica allo @ Indicatore di portata vINCOLT OPEPATIVI DURAMTE LO STADIO DI ACCERSIONE STADIO CIMALE FASE DI HOT HOLD olumetrico| massica rev. date description l;e\;e drm. z::cksddbzé tri\sm'jet‘
Scambatore SC1 uscita Anodo , - - - 8co rove outhorization
- - Piscaldamento fino alla T=400°C nello stack con rampo 10°C/h : SR / : o e R / o TN . :
(&) |ingresso scambatore sct ()| niectore < portate © LA DUANTITA D'APIA DEVE ESSERE TALE DA GARANTIRE UN RAPPOPTO T T - — — - S ‘ — IR @ 100 |1SONmc/h N2 [188kg/h M | 3,45kar ANDDD FRESH KIS 300 | 4Nnc/h Haj 7eNmc/n N2 | 0.5kg/h He; 95ka/h N2 | 3.46kor
ingresso Catodo A < . / - AR ) ortota volume trica Oor TotTa maossica ressione 1
@ Ingresso corrente Anodlca. @ Indicatore di porfufu TPh L DS&IGEHD E L IDPDUE[ ‘D PAPI — 7/SMOL/MOL «NDDD FPESH O - (@) > N s E( /\UT TI @ e 4NMC/"’T CDB\ 14NV\C//V\ HEDJ 8}-/9/‘7 CDEJ 11‘“9/‘7 HEDJ ) 4 b ACCOTdO dl Programma
ridondata, muove la 3vie Linea_Camino ®e | A PORTATA DI INGRESSD CATODICO VIEME MANTENUTA AL VALORE o esH (DAY 70 [BONne/n 2 100k g/ N2 |3, 46k0r R 330 I313Nnc/h 425 SENmc/h 02 | 39Tkg/h He; 80kg/h Oe |~ *0P8" MCEXIANAZONALE P LENLOVE TEhOL00E, Ministero dello Sviluppo Economico-ENEA
RICHIESTO REGOLANDO LA wELOCITA” DELLA SOFFIMATE AL VARIARE ATP FRESH @ 50 PINmc/h CO2; 300Hme/h Arial4lka/h CO2; 386kas/h Arial 3,45k — - RO L0 ST ARG o NoMCG SOSTeNIEILE
Uscita scambatore SC1 [ FLNmC/ J mc aria 9 C)s g SIS or - \ / _
&) — DELLA TEMPERATURA FSAUSTI @ 68 [P30Hnc/h N2|e8BKkg/h N2 | 3,46kar He to CB @ og [[UNme/h He lkg/h Hz 3,45kor CENTRO RICERCHE TRISAIA 2009-2010
| | d 1 onda rellevo Gas . .
[eTe T T eneemer _ingresso Anado ®ee | [P TRA INGRESSO E USCITA CATODD NON DEVOND SUPERARE [ 15mbor ANDDO FRESH @@» 300 | 4Mmc/h H2j 76Nme/h N2 | 0.5kg/h H2; 95kg/h H2 | 3,46bor FASE DI WARM UP(23h) FASE DI HEAT UP 530°C ot UTTRI
Ingresso acqua al condensatore onda Prelievo Gas , . — R— o N - o ‘ o o S s .
@ " (Interno_Vessel) uscita Anodo [IJlL‘JHCEASDD DCIDEITRRFEIEDLEAI EIDI;L’_‘_LIDH?ELE PORTATE DI IMGRESSD AGENDU SUL PINmC/h CO2; 48Hmc/h HED, | 41Fg/h CO2; 38kg/h Hel, Ricircolotore cotodico ol minimo numero di giri Riscaldamento fino allo T=530°C nello stack con rampo 10°C/h g¢ Area: PRODUZIONE E FONTI RINNOVABILI Form. S;:I:Ic
Uscita Vapore dal condensatore Sonda Prelievo Gas VUMER f f SAUSTI @ =7° | e e o PR - | 3,46bor Fiscaldamento anodo e catodo fino a 300°C con rompa 10°C/h Tipo corrente Ne | TCO) : ‘ Lo i 23 Gruppo tematico: PROGETTI INTERNAZIONALI: NUCLEARE, IDROGENO E = e
(Interno Vessel) Ingresso Catodo 3I3kmc/h N2y 39Nmc/h 02 | 391kg/h N2j Sekg/nh U2 P . -1 Portata volumetrica Portato mossico Pressione g K _
ecoo VINCOLO: DPvessel/catodo=10mbar §2 CELLE A COMBUSTIBILE AO
A Ingresso Soffiante Sonda Frelievo Gas NEL CASO IM CUI SI VERIFICASSE UNA DISTRIBUZIONE DELLE H? +o CB oy [FANme/h H2 akg/h He 3 45 ‘ / g - Parole chiave:
Linea Camino TEMPERATURE ALL/INTERND DELLD STACK MON UNIFORMECDT>30°C TRA - - SRR | Teo corrente | HT I TCD) [Portoto [ Portato | Pressione - o , o S NE gg | Tema di ricerca: Toe cmave
Usclta acqua di raffredamento Sonda Prelievo Gas R CCTTA MTS|IP? N B Umetr ‘ AIR FRESH @ 20 PINmc/kh CO2; 300Hnc /h Ariojdlkg/h COZ; 386Nmc/h Arid 3,45kbar — 5.2.5.11 - Sviluppo di Tecnologie innovative per le applicazioni stazionarie Biomasse,
q : INGRPESSO E USCITA MISURATE DALLE TERMOCOPPIE INTERNE ALLD . Y ‘ ~ N o ‘ cOlmetricaf massico . o o . . . -
OUT Mixer N M.E 1 Nello fase di Heat up si legge la temperatura delle termocoppie TED e la TES e se le CED cogenerative delle celle a combustibile anche con l'utilizzo di biogas e biomasse gassificazione
nt Vessel Sonda Prelievo Gas STACKD ST DEVE POTER IMTERROMPERE LA RAMPA DI RISCALDAMENTL £ TES risulto maggiore di 650°C siinvia H2O nello val.ola o 3vie fino o quando la TES non si ATR FRESH =5 / 7 / ol A < ) , . - 5 o . idrogeno celle;a
rerno vesse OUT Combustore Catalitico RIPREMDERLA NEL MOMENTO IN CUL LE CONDIZIONI ST SIANOP mantiene al di cotto del 650°C A o1 300Nmc/h |373ka/h Ne | 3,45bar ANDODD FRESH 300 ANmc/h Hej; 76Nmc/h N2 0.5ka/h He; 95kg/h N2 | 3,46bar com%)usti,bilea
Sonda Prelievo Gas UNIFORMATE _ Titolo:
Esausto Anodi NP C2QNme /I , R o, - . . . o .
@ S e OUT Post Combustore H.B. 2 Mella fose di Heat up se la temperoturo letta dollo termocoppio TE4 € maggiore di ANODO FRESH 0@; 300 | 80Nmc/h  [00kg/h N2 3,46bor ESAUSTI @ 464 %ﬂ\mih/ EDE{ 38””5’/*] HEDJ 4}5@% CDB{ ﬁPQ//h Hel; 3 46bar Piping Elettro-Strumentale Impianto integrato Gassificatore di biomassa carbonati fusi
@ Ingresso Catodo, ridondata eccoe 650°C allora si apre la valvola a 3 vie gestendo opportunamente il by-pass anodico fino al 313Hnc/h N2y 44Nme/h 02 |391kg/h Nej 63kg/h 02 Hydrosyn-cella a combustibile a carbonati fusi
; CARICO ASSIALE SULLDO DI 30psic4.88kary CON UMA TOLLERANZA raggiungimento di tale temperatura @ . - . - ~
NOTA: S / / 7Slken N2 ~ \ / Shar . - . . i i
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